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I.- INTRODÜCCION.-
1.1,-Generalidades. -
La evolucion de los procesos de oracking, desde el pri­
mitive cracking térmico a los actuales met co do s cataliticos, 
ha hecho que incluse el significado de la palabra cracking - 
no sea adecuado a la descripcion de los oomplejos fenomenos 
que tienen lugar durante la conversion de cdiversas fracciones 
del petroleo en gasolina.
El significado exacto del termine cracoking es la des - 
composicion de cuerpos de peso molecular eUevado en pro duc- 
tes de peso molecular inferior, sin cambio sustancial en la 
estructura de los fragmentes. De aouerdo con este significa­
do, el cracking de una molécula de parafina de cadena larga 
deberia originar, prinoipalmente, parafinas de cadena mas 
corta y olefinas, por rotura de enlaces cairbono-carbono.
En sus comienzos , la producc--i6n de gasolina a partir de 
las fracciones pesadas dsl petroleo se efectuaba por un pro- 
ceso de destilacion térmica destructiva, al oual se llamaba 
adecuadamente cracking, ya que permit la a los pro duc; os es - 
capar del sistema tan pronto como alcanzaban un peso molecu­
lar sufioientemente bajo.
Los procesos modernes de cracking catalltico, dependen, 
en grade considerable, de otras reacciones„ junte corn las - 
verdaderas de cracking, para pro duo ir gasolinas de ait a ca- 
lidad. En estes orocesos tienen lugar reacciones de polime -
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rizacion y alquilacion, que eon las inversas del cracking, 
junto con transposioiones (isomerizaciones), etc.
Gondderado desde este punto de vista, el cracking ter 
mioo se basa en la ruptura de las moléculas sin que las - 
reacciones secundarias, que en sentido estricto no pueden 
llamarse de cracking, tengan importanola. Por el contrario, 
en el cracking catalitioojuegan un papel imp ort ant f s imo - 
reacciones distintas de las de simple ruptura de un enlace.
De hecho la superioridad del cracking catalitico sobre 
el térmico depends, en .un tanto por ciento muy elevado, de 
estas reacciones. Es completamente erronea la idea, bastan­
te extendida, de que los procesos cataliticos deben su rap_i 
do éxito y difusion a una mejora o aumento de las propieda- 
des puremente de cracking del catalizador, este es, a un ma 
yor rendimiento en gasolina respecte del que es posible ob- 
tener por cracking térmico. La realidad es que el éxito se 
debe a la calidad superior de los productos del cracking - 
catalitioo, hecha posible gracias a reacciones secundarias 
del tipo de la isomerizacion, transporte de hidrogeno, etc. 
que, como ya se dijo, no deberian incluirse en la denomina 
cion de cracking.
A pesar de que el término “cracking” no describe ade- 
cuada y exactamente el proceso, en especial, en el cracking 
catalatico, se halla muy difundido y su uso parece suficien 
temente apropiado si se aplica solo a aquellos procesos en 
los cuales résulta una reduceion sustancial del peso molecu
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lar de una porcion considerable de la fraccion del petroleo 
sometida a tratamiento. En la practica este significa la - 
conversion de fracciones de petroleo que hierven por encima 
de 2102 G, en gasolina, que hierve en el intervalo 0-2102 c,  
es decir, en hidrocarbures a 0^2 ambos inclusive. Esta -
definicion practica del cracking excluye procesos de produc_ 
cion de gasolina del tipo del "reforming”, cuyo objetivo es 
la mejora de las propiedades de gasolinas de baja calidad.
La fraccion del petroleo que normalmente se convierte 
en gasolina por cracking, el gas-oil, hierve entre 275 y - 
6002 G. o incluse a temperaturas superiores.
Durante la II Guerra Mundial crecio enormemente la de- 
m.-r-nda de gasolina de eUgvado indice de o et ano y ello hizo que 
aumenta.se mucho el numéro de instalaciones de cracking cata 
litico, impulsé el desarrollo de nuevos métodos y motivo la 
conversion en gasolina del maxime posible del crude que hier 
ve por encima de 2102 G, limite superior del intervalo de 
la gasolina; este es, los hidrocarbures que hierven aproxi- 
madamente entre 200 y 7002 C, Terminada la guerra,'la deman 
da de gasolina de aita calidad no disminuyo por lo oual las 
perspectivas del cracking catalitico continuan siendo buenas 
si bien, la creciente demanda de kerosene para los motores 
de reaccion ha revalorizado el product o por lo oual su int_e 
rés aumenta c ont inuament e y acabara por tener una influencia 
decisiva sobre las fracciones del petroleo utilizadas como 
materia prima para el cracking.
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Desde el punto de vista técnico, el tipo antiguo de - 
unidades de leoho fijo se ha visto desplazado por modèles 
de leoho movil y fluido, lo oual ha motivado el desarrollo 
de nuevos catalizadores capaces de trabajar en estas condi 
cione8.
El cracking catalitico constituye el desarrollo mas - 
importante de la industrie del petroleo en los ultimes 20 
anos, por lo oual la bibliografia sobre oasi todos sus as- 
pectos es muy extensa. Existen muchos trabajos de puesta al 
dia de aspectos parciales, entre los que merecen citarse - 
los de Haensel (1), Oblad, Milliken y Mills (2), Hansford 
(3), Ries (4), Shakland (5) y Greensfelder (6).
I. 2 Tipos de catalizadores.-
Con anterioridad a la introduceion en 1936 del proceso 
Houdry, ya existla conocimiento de la actividad catalitica 
de las aroillas que habian sido sometidas a procesos de ac- 
tivacion.
Gurwitsch (7) en 1912, durante sus estudios de adsorcion 
de olefinas sobre aroillas activadas, encontro que ténia - 
lugar una polimerizacion de las olefinas. Herbst (8) en 1926 
observé que la descomposicion de hidrocarburos era cataliza 
da por el kieselguhr a temperaturas moderadamente elevadas, 
y Kobayashi y Yamamota (9) obtuvieron resultados analogos 
empleando aroillas acida.s japonesas. En el période -
1923-1932 se introdujeron divêrsas patentes (10) relativas 
al uso de fluoridina, pornez y silicatos hidratados de alu- 
minio como catalizadores de cracking.
Puede decirse que estes tipos son, basicamente, los ca 
talizadores que se usan en la industria en la actualidad - 
aunque, desde que el proceso Houdry fué puesto en practica, 
los catalizadores primitives ban sufrido notables modifica 
clones y mejoras. Vamos a dar a centinuacion una breve rev^ 
sion de los catalizadores industriales, dividiéndolos en - 
dos grandes grupos, naturales y sintéticos.
1.2.a.- Catalizadores naturales.-
El primer catalizador industrial de cracking a base - 
de silicic fué una bentonita tratada con acide a la cual se 
anadio el 1^ de dioxide de manganese para aumentar la velo- 
cidad de combustion de los residues carbonosos depositados 
sobre el catalizador. Esencialmente el mismo tipo de catal^ i 
zador, sin anadirle dioxide de manganese, es muy usado en 
la actualidad.
Las bentonitas mas empleadas son aquellas cuyo compo - 
nente principal es la montmorillonita, minerai de composi - 
cion correspondiente a la formula empirica 48102.AI2O2 .HgO. 
Los yacimientos principales de la bentonita usada en la ma­
nufactura del catalizador mas empleado en la gran industria 
(Eiltrol Corporation) se hallan en Arizona y Mississippi.
—La bentonita de estos depositos tiene cantidades apreciables 
de impurezas prinoipalmente CaO, MgO y Pe2 0 3, que reemplazan 
parte del Al20  ^en la estructura ideal de la montmorillonita 
El catalizador se prépara tratando la bentonita con un aci- 
do fuerte diluido hasta la eliminacion de la mitad de la - 
alumina y de las impurezas asociadas. Por extrusion del pr£ 
ducto résultante, lavado y parcialmente secado, se hacen - 
pastillas que se activan por calcinacion.
Aun cuando los catalizadores naturales no se emplean - 
actualmente en el proceso Houdry de lecho fijo, se usan muy 
extensamente en el proceso fluidizado y bastante en el pro­
ceso TOC. También se emplea un catalizador de bauxita natu­
ral en el proceso de ciclacion en lecho fijo desarrollado - 
por la Phillips Petroleum Co.
I.2.b.- Catalizadores sintéticos.-
Un catalizador sintético de sllice-alumina fué introdu 
cido comercialmente alrededor de 1940 para reemplazar al 
catalizador natural, menos satisfactorio para el proceso - 
Houdry.
Con posterioridad se desarrollaron una serie de catal£ 
zadores sintéticos silice-alumina en los cuales se variaban 
no solo la proporcion de alumina sino los tratamientos a que 
se sometia el catalizador.
Aunque se necesitan solo muy pequehas cantidades de - 
alumina (0,1^) para producir un catalizador silice-alumina
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activo, se obtienen catalizadores mas astables con mayores 
contenidos de alumina, Los catalizadores comerciales con - 
tienen, generalmente, alrededor del 10^ de alumina.
La preparacion de los catalizadores sintéticos silioe- 
alumina es relativamente sencilla y comprends la coprecipi- 
tacion o cogelacion de los dos oxidos hidratados a partir 
de una mezcla de soluciones de silicate sodico y sulfate de 
aluminio. Dependiendo de la forma de mezclarse y del pH y 
concentracion de la mezcla résultante, los oxidos hidrata­
dos combinados se formaran como un coprecipitado, que se s_e 
para de la mayor parte de la fase acuosa, o como un hidro - 
gel, que comprende la totalidad del volumen de la solucion.
La formacion de un hidrosol que se transforma en poco 
tiempo en un hidrogel es la base de un avance importante, 
efectuado reoientemente, en el arte de fabricar catalizado­
res en escala industrial. Efectuando la dispersion unifor - 
me de gotas de hidrosol en un fluido inmiscible (aceite), - 
se pueden obtener perlas de hidrogel, de tamaho contrôlable, 
evitandose toda la parte de f iltreido, moldeo, etc., en la 
preparacion del catalizador (11,12).
Modemarnente se han empleado otros métodos de prepara­
cion de catalizadores sintéticos (13,14,15) y se han estu 
diado catalizadores SiOg-MgO, Si02*-Zr0 2 , Si62-Al2Ûg-Zr02 y 
■^ 2^*^ 3“^2^3 otros, si bien, salvo el Si02~Mg0 , no han
pasado de la etapa de planta pilote.
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I.2.O.- Gomparacion de ambos tipos de o catalizadores.-
Los catalizadores sintéticos son n(otablemente mas ca- 
ros que los naturales, pero en cambio t'.ienen mejores propi_e 
dad es me can! cas y mayor resisbencia f rendre a desactivaciones 
pro duo Idas por el traba jo a tempe ratura, elevada o por la - 
presencia de compuestos de azufre en el gas-oil a craqui - 
zar,
Este mayor tiempo de vida permits lun funoionaniento - 
mas prolongado en las unidades de lecho f i jo, lo cual uni- 
do a una mejora en la calidad de la gas(olina, haoe que es­
tos catalizadores, a pesar de su precio elevado, sean - 
atractivos desde un punto de vista come;rcial. Los cataliza 
dores sintéticos desplazan sin discusion a los naturales en 
el tratamiento de fracciones de gasolina con un contenido 
elevado de azufre y cuando la demanda de gasolina de cali­
dad elevada permit a compensar la dif erencia de precio de - 
los catalizadores (16),
Puede parecer sorprendente que la .mayor parte del tra 
bajo sobre cracking catalitico se baya hecho usando catal£ 
zadores del tipo silice-alumina, a pesa.r de que hatra pocos 
procesos que hayan sido estudiados tan exhaustivament e como 
el cracking desde el punto de vista de la eleccion del cata 
lizador.
Sin enb.argo debemos hacer re s altar- que el numéro de 11 
mit e clones que e.aisten para el funcionamiento con éxito de
una uni dad de cracking, - es tan grande, cque un numéro ele - 
vadisimo de catalizadores que en principio eran prometedo- 
res hub 1er on de ser abandonados en diveirsas etàpas de su - 
investigacion.
Los requerimientos que ha de cumplür un catalizador 
pueden esquematizarse como sigue:
a) Poseer una actividad de cracking razenable, produ- 
ciendo una gasolina de buena calidad.
b) Producir un deposito pegueho de carbon en las con­
diciones de cracking
o) Ser facilmente regenerable prodmciendo una rela - 
cion anhidrido carbonic o a oxido de oarlbono ba ja.
d) Ser estable al choque térmico oontinuado (calefac- 
ciones y enfriamiencos sucesivos durant e regeneracion y - 
traba jo) y trente al vapor de agua a tempe ratura elevada.
e) Ser resdifcente al envenenamiento por productos que 
contienen nitrogeno y azufre.
f) Poseer propiedades mecanicas apiropiadas.
g) Ser barato.
Â la vista de estas condiciones tan severas no es ra­
re que solo unos pocos tipos de catalizadores de cracking 
hayan podido tener éxito industrial.
1 .3.- Planteamient0 del problema.-
A peser de uue el cracking catalitico de los hidrocar-
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bur OS del petroleo t uvo una import ano i at industrial muy - 
gr nde a partir de la introduce ion del prO'Oeso Houdry en 
1 9 3 6, hast a dies ah os de spues no se hizjo ningiin progress 
importante en el conocimiento basico de3 su fisico-puimioa, 
en gran parte debido a que las presenters teorfas sobre el 
cracking catalitico tienen como base coonocimientos adquir_i 
dos con posterioridad.
En 1933 Gayer (17) hizo una observracion muy importante 
al descubrir que un catalizador de polomerizacion de gel 
de silice soportado por alumina poseia prO)piedades acidas. 
Oasi al mismo tienpo Whitmore (18) propmso' su teoria , hoy 
famosa, del ion carbonio en las reacciomea organicas cata- 
lizadas por acidos, incluyendo las reacîcio>nes de polimeri- 
zjcion y transposicion de hidro car buross. Finalmente en. - 
1940 Erost (19) publico una revision exccelente de las rea£ 
clones de hidro carbures sobre silicates^ de aluminio acti­
ves, llamando la at ano ion sobre las anailogias de estas - 
reacciones con las catalizadas por catailiziadores acidos C £  
mo el cloruro de al'ominio y los acidos sulfurioo y fosfori 
CO. Sin embargo hast a unos seis arlos derspues no empezo a 
surgir un esquema unifie ado de la quimilca de los cataliza­
dores de cracking.
En la seccioii IV. 2.a discutiremos ^las ideas actuates 
sobre cl mecanisrno del cracking catalit:ico. Sin embargo - 
c.qui code a os a del ant ar que, como casi l^ a mayoria de los pr£ 
oesos catjlizados, el conocimiento es, pese al numéro -
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abrumador de trabajos, muy incomplète y que dan un gran nu­
méro de cuestiones de import an ia capital por aclarar,
Por este motivo se estim^omo direccion de traba jo in 
teresanté para la Seccion de Catalisis del Instituto de Qu£ 
mica-Plsica Rocasolano, la aportacion de dates para el es- 
clarecimiento de la f i s i c a-quimi c a del cracking catalitico.
Evidentemente este es un plan de trabajo ambicioso y 
a largo plazo que habia de tener su iniciaoion logica en el 
estudio de la preparacion de catalizadores, puesta a punto 
de técnicas que permit1eran medir su actividad catalitica y 
un cierto numéro de propiedades fisicas que se oonsiderasen 
importantes (densidad real y aparente, volumen de poros, - 
distribucion de tamanos de poro, acidez, etc.) que junto con 
otras técnicas ya empleadas en la Seccion (superficies espe- 
cliicas, etc.) nos permitieran poner a punto los medios y 
obtener la experiencia necesaria para atacar el problema 
que nos habiamos propuesto.
Parecia logico comenzar con la preparacion de cataliza 
dores naturales. Con objeto de sacar el maximo partido del 
tema y por creerlo de una gran importancia técnica en si mi_s 
mo, elegimos très tipos de bentonitas espanolas como base de 
los catalizadores. Esto nos permitiria t rat ar de encontrar 
unas condiciones de activacion para las bentonitas espanolas 
que las transformasen en buenos catalizadores de cracking.
Por ello el problema se planted esquematicamente como 
si que :
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a) Iratar de encentrer métodos de activacion de bento- 
nitas espanolas de Anela, Gador y sub-bentonita de Gador - 
que s'umini stras en catalizadores de cracking de actividad 
elevada.
Esta actividad se mediria por el met o do' CAT "A".
b) Puesta a punto de una serie de técnicas para la d_e 
terminacion de propiedades fisicas de catalizadores de - 
cracking y estudio con estas técnicas de las propiedades 
de parte de los catalizadores, elegidos adecuadamente con 
arreglo a su actividad.
c) Estudio cualitativo de las relaciones posibles en­
tre estas propied.-des fisicas y la actividad de los catal^ i 
zadores.
Conviens resaltar que estimamos que, dado su caracter 
industrial, la parte fundamental de esta Memoria la const£ 
tuye la preparacion de buenos catalizadores, si bien esta 
es su parte menos importante considerondo el plan de con - 
junto future.
Es évidente que este trabajo incluse “a priori", sin 
conocer su rc suitado, habra de ser oontinuado con un traba- 
jo similar con catalizadores sintéticos SiOp-AlgO  ^ (que ya 
esta en marcha) de cuyo estudio conjunte esperamos se ori- 
ginen, po demos decir que y a se apuntan, nue stras nue vas d_i 
recciones de tr; .ba jo sobre este tema.
METDDOLOGEtA EXPERIMENTAL
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II.- METQDGLOGIÀ EXPERBŒNTAL
De aouerdo con el planteamiento del problema, tal como 
fué expuesto en la Seccion 1.3, hemos de dividir la metodo- 
logfa experimental en dos partes claramente diferentes:
La primera, de caracter técnico (preparacion de los ca 
talizadores, medida de su actividad, etc.), obedece exclus£ 
vamente al proposito de conseguir un catalizador natural de 
cracking, industrialmente aceptable, obtenido a partir de ma 
terias primas espanolas.
La segunda, de caracter m.as basico, se ocupa de la de- 
terminacion de la composicion quimica y de la medida de al- 
gunas propiedades fisico-quimicas de los catalizadores (àc£ 
dez, superficie especifica, distribucion de tamaho de poro, 
etc.) para tratar la posible deqendencia entre la actividad 
y dichas propiedades.
La segunda parte se ha hecho extensiva solamente a cier 
to numéro de catalizadores, treinta y uno, elegidos previa - 
mente (véase Discusion de Resultados, Seccion IV.2.d), que - 
poseen valores de actividad extremes o muy representatives.
II.1#- PREPARACION DE LOS CATALIZADORES
Como materia prima hemos empleado très aroillas distin­
tas: bentonita natural suministrada por ANCLA S.A. y bentoni_ 
ta y sub-bentonita naturales de MINAS DE GADOR S.A.
Las très son de tipo comercial, utilizandose en forma -
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natural o como materia prima para la produccion de bent oui - 
tas activadas comerciales.
Las bentonitas que hemos usado, en ca±idad de 25 Eg. - 
cada una, presentan un aspecto fisico claramente uniforme con 
pequehas inclusiones de mica y areniscas. En la siguiente ta­
bla damos los dates correspondientes a su composicion quimica 
en silice, alumina y alcalino-térreos:
Componentes Benton. Ancla Benton. Gador S.bent on.Gador
Si02 65,95 63 ,83 62,32
^ AI2O3 21,92 16,8.^ 2 0 ,4^
io î’6 203 2,3i 3 ,85 1 , 8 3
io CaO 3,2o 1 .5 4 0 , 9 3
MgO 2 ,?i 3,5i 1 ,6 6
Estes dates han sido obtenidos por analisis quimico de 
las muestras originales, oalcinadas a 5502 C durante 4 horas.
II.1.a.- Justificacion de las condiciones de preparacién.
De los dates de la bibliografia es dificil seleocionar 
un método determinado para el tratamiento acido de las bento_ 
nitas, puesto que, dado el gran numéro de varioles que inf lu 
yen en la calidad del catalizador obtenido, existe una gran 
diversidad de tratamientos en los que cada autor elige las - 
variables que juzga mas convenientes de aouerdo con las pro­
piedades de la bentonita original y la inf luencia que los di£ 
tint os f s. et ore s tienen sobre el proceso.
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Los factores que tienen influencia sobre el proceso - 
son, prinoipalmente, los siguientes :
Grade de pulverizacion de la bentonita original; Influ- 
ye en el grade de penetracion del tratamiento de los granos 
de bentonita. En la bibliografia (24,34) se indioa que se - 
han usado grados de pulverizacion desde 200 mallas, para las 
bentonitas no desmenuzables por agitaoion en agua, hasta 4 - 
mallas para las facilmente desmenuzables. En este estudio h_e 
mo8 elegido un grade de pulverizacion de 200 mallas, ya que 
proporciona una purificacion fisica previa de la bentonita - 
natural, tanto durante el tamizado, como durante el trata- - 
miento.
Acido empleado en el tratgimiento; El tipo de acido y su 
concentracion depende de la facilidad con que la bentonita 
puede ser tratada. En general, se usan los hcidos sulfurico y 
clorhidrico, pero, para las bentonitas facilmente tratables, 
puede utilizarse incluse los acidos acetico y oxalico (21- - 
3 8). Nostros hemos utilizado el acido clorhidrico porque, a 
pesar de ser algo mas caro industrialmente que el sulfurico, 
présenta la ventaja de que el cloruro de aluminio formado, - 
no eliminable de la bentonita en su totalidad por lavado, - 
es un catalizador muy activo en procesos de isomerizacion - 
de hidro carbures, cosa que no o cur re con el sulfato de alum_i 
nio. Por otra parte, no es una gran desventaja su mas alto 
precio respecte al sulfurico puesto que el acido se récupéra 
en qran oarte.
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Tiempo de tratamiento; Influye en el grado de transfer 
macion de la bentonita por la duracion del contaoto con el 
acido.
Los tiempos de tratamiento citados en la bibliografia 
(20-2 9) varlan, en general, de 2 a 8 boras empleando acidos 
fuertes y de 2 a 20 boras para acidos débiles. Hemos tornado 
como tiempos de tratamiento 2 , 5 y 8 boras que cubren el in 
tervalo de tiempos correspondiente a un acido fuerte como - 
el clorhidrico.
Tempe ratura de tratamiento; Influye en el grado de tran_s 
formacion de la bentonita por la intensidad del tratamiento, 
en forma parecida a la del tiempo de tratamiento.
Varia segun los autores (20-30) desde 402 0 hast a la - 
temperatura de ebullicion de la suspension bentonita-acido; 
segun otros autores conviens variar la temperatura durante 
tratamiento y aun la concentracion y el acido usado (20-2 3), 
2 6,3 6 ,3 7). Nosotros hemos escogido très temperaturas : 4 0 , - 
70 y 1002 G.
G one entras ion del acido ; Influye en el grado de trans- 
formacion de la bentonita por la intensidad del tratamiento.
Se usan generalmente (20-36) concentraciones que varian
del 2 al 20^ en peso y en casos extremes acidos fuertes con­
ce ntr ad os durante périodes de tiempo certes. Nosotros hemos 
elegido las concentraciones 5 , 12,5 y 20^ en peso de acido - 
clorhidrico.
Relacion bentonita-solucion acida; Oasi todos los - -
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autores est an de acnerdo en usar la relacion 1 a 20 para el 
intervale de ooncentraciones que hemes escegido (21-26,33), 
per le cual ha side la que neaotros hemes empleado.
Agitacion; Para censeguir homegeneidad en el tratamien 
te de teda la masa del preducto, la suspension hentenita-s£ 
lucion acida se agita durante el tratamiente hasta cense- - 
guir una dispersion hemegenea.
Eliminacion del icide de la hentenita tratada; Puesto 
que pesteriermente al tratamiento acide es neoesaria una oa 
lefacoion a alta temperature para la activacidn del catali- 
zador, se impene una eliminacion total del acide adserhido 
sobre el preducto para impedir la destruccion de la red a 
la elevada temperature a que se produce dicha activaoion.
Se suelen emplear des metedes de eliminacion del acide - 
(2 0,2 1 ,2 4 ,2 5,29-3 3); neutralizacion con ameniaoe y peste—  
rior lavado del dorure amonioo, o lavade directe con'agua 
del preducto tratado. Pebide a que al tratamiento con ame - 
niece origine catalizaderes con poca cohesion, hemes elegi- 
do el segundo metode efectuando una serie de lavades suce - 
sives per decantacion hasta reaccion neutre frente al re jo 
de metile (pH 5).
Manufactura de las pastillas de catalizador; En las - 
ooeraciones que conducen a la formacidn de las pastillas es 
necesario contrôler çl tamaho de estas y la humedad de la - 
pasta. Pespués de numeroses ensayos hemes■encontrade que la 
humedad de la pasta mas apte para la extrusion es aprexima -
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daijiente 200^. Gomo forma de las pastillas se ha escogido la 
cilindrioa con dimensiones aptoximadas die 4 mm. de diametro 
y unos 4 mm. de longitud, que es el tamaho mas usado en les 
catalizadores comeroiales.
Secado de las pastillas; Debido a cque el secado en es- 
tufa produce el cuarteamiento de las passtillas en la mayoria 
de les catalizadores, se ha elegido el aecado al ambiente.
Temperature de sinterizacidn: Suele variar desde 55090 
( 1 0 0 9  G por encima de la temperature empleada en el proceso 
de cracking) hasta 8 0 0 9  c  en que empiezai a desoomponerse la 
red de montmorillonita (2 0,2 3,2 8,3 6,3 7); por ello hemos el£ 
gido como temperature de trabajo para lo s ensayos previos - 
550, 650 y 7 5 0 9  0 . Como posteriormente se observera se se - 
lecciono finalmente 5509 G.
En resumen, los valores de las variables que hemos usa 
do en el proceso de obtencion del catalizador son:
Grade de pulverizacion de la bentonlta original: 200 - 
mallas.
Âcido empleado en el tratamiento : Oiorhidrico... 
ïiempo de tratamientos: 2 , 5 y 8 horas 
Ooncentracion del acico: 5, 12,5 y 209^  en peso.
Tempe raturas de tratamiento: 40, 70 y 1 0 0 9  G.
Relacion bentonita-acido: 1 a 20.
Agitacion: Hasta dispersion total de la bentonita en 
el acido.
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Lavado: Por decantacion, con agua, hasta reaccion neu 
tra trente a rojo de metilo.
Hume dad de la pasta antes de la extrusidn: 200^.
Forma y dimensiones de las pastillas: Cilindrica, 4 mm. 
de diametro y 4 mm. de longitud, aproximadamente,
Seoado de las pastillas: Al ambiente,
Temperatura de sinterizaoion: 550, 650 y 750® C.
Il.l.b.- Desoripcion del aparato empleado en el tratamiento.
El aparato, muy sencillo, consta de:
a) Un termostato de chapa de aoero de 2 mm. de espesor 
de 60 cm. de largo por 30 cm. de ancho y 30 cm. de prof un - 
didad, con camisa exterior de madera que permite una camara 
aislante, rellena de b'orra de amiante, de 4 cm. de espesor. 
Va provisto de dos agitadores eléctricos de 125V-30W, dos 
eltron de oalefaccion de 750 W cada uno, con regulador eléc_ 
trico de 125V-1500W, una resistencia eléctrica, no régula - 
da, de 1500 W para calentamiento rapide y très soportes fi- 
jos para la sujeccion de los matraces de reaccion. Se usa 
como liquide termostatico aceite A-10 de la OAMPSA. Oon es­
te termostato se consigne una regulacion de + 0,59 G.
b) Très matraces de reaccion, de fondo redondo de très
litres de capacidad, que se introduce hasta el cuello en -
el aceite del termostato. provisto, cada uno, de refrigeran 
te de reflujo, cierre de mercuric para el agitador y tubo -
de sifonado que llega hasta 3 mm. del fondo del matraz. -
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Este sistema permits cargar y descargar totalmente la sus­
pension de bentonita en acido sin necesidad de desmontar - 
parte alguna del aparato.
c) Sistema de agitacion formado por très agitadores de 
vidrio, que llegan hasta el fondo de los matraces para evi- 
tar la formaoion de pesos de bentonita, movidos por un solo 
motor de 125 V-30 W que actua directamente sobre uno de los 
agitadores; el movimiento se transmits a los otros dos agi­
tadores por poleas con lo cual se consigne que la agitacion 
sea igual en los très matraces. Oon este sistema se alcanza 
una velocidad de unas 200 r .p.m. que con el tipo de agitad£ 
res usados permiten una dispersion compléta de la bentonita 
en el seno de la solucion acida.
1I.1.C.- Obtencion de los catalizadores.-
Vamos a hacer una breve descripcion de las distintas 
etapas que comprends la fabricacion de los catalizadores.
Molienda de la bentonita: Las muestræ de bentonita, en 
cantidad de 25 Kg. cada una, presentan un tamaho medio de 
1 a 2 cm. de diametro. La primera reducoion de tamaho se - 
llevo a cabo en un triturador de rodillos hasta unos 7 mm.
En la segunda etapa se redujo el tamaho hasta 1 mm. en un
molino manual de rodillos. La reducoion final se llevo a 
cabo en un molino de bolas hasta que los 25 Kg. de muestra
de cada bentonita pasaron por el tamiz de 200 malas.
Tratamiento de la bentonita: Una vez regulado el baho
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temostatico a la temperatura a que se desee hacer el trata 
miento (40,70,1009 G. ), se dividieron 400 g. de bentonita - 
natural en très porciones, cada una de las cuales se puso 
en suspension en un litre de âcido de la ooncentracion de- 
seada (5, 12,5, 20^). Para introducir esta suspension en - 
los matraces del baho termostatico (Il.l.b) se ahade ini - 
cialmente un litro de la solucion âcida, se ponen en marcha 
los agitadores, luego se ahade la suspension de bentonita 
en âcido, y finalmente solucion âcida hasta oompletar los 
2,7 litres correspondientes a una relacion bentonita-solu- 
cion âcida de 1/20. Como la temperatura del baho desciende 
algunos grades por la adicion del liquide frio en los ma - 
traces, es conveniente conectar de nuevo la resistencia de 
1500 W de calent ami ente de 1500 W hasta que el regulador 
empieza a cortar.
ïranscurrido el période de tratamiento se conecta el 
tubo de descarga a la trompa de agua a través de un matraz 
Erlenmeyer de très litres de capacidad. La agitacion se man 
tiene hasta que ha side extraida del matraz toda la suspen­
sion con el fin de que los poses formados no obstruyan el 
tubo de descarga.
Lavado: Se dejd reposar la suspension, sifonando des- 
pués el âcido hasta agotamiento (âcido recuperado). Se aha- 
dio agua, se agito hasta suspension compléta del solide y se 
trasvi'So la totalidad del preducto a cuatro botellas de 5 
litres de capacidad cada una, donde se lavo por decantacion
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hasta reaccion neutra trente a rojo de metilo. El lavado - 
suele durar de très a cuatro dlas, por lo que se hizo en - 
serie utilizando veinte hotellas.
Filtrado; Una vez lavado y sedimentado el producto, - 
se sifono el liquide que sobrenadaba, filtrando el produc­
to en un Büchner de 21 cm. de diamètre con ayuda de vacio. 
En algunos catalizadores el filtrado fué muy lento por las 
espéciales caracteristicas de la torta formada sobre el pa 
pel de filtre, que hizo necesario limpiar su superficie con 
una rasqueta cada cierto tiempo. Generalmente en el filtra­
do se invierten dos o très dias por cada catalizador por lo 
cual se uso el sistema de serie con seis Büchner. El filtra 
do se prolonga hasta que ha escurrido todo el liquido.
Extrusion; Se paso la pasta a una capsula de 30 cm. de 
di.âmetro y se amaso para homogeneizarla. Se extendio en una 
capa de un cm. de espesor y se dejo secar al ambiente, ama- 
sâiidola y extendiéndola cada cuatro horas, hasta que se con 
siguio una humedad aproximada del 200^. La pérdida de agua 
suele durar uno o dos dias por lo cual se hizo con una se­
rie de très capsulas.
La pasta,, asi preparada, se introdujo en una hilera de 
vidrio de 200 cm^. de capacidad con orificio de salida de 
6 mm. de diametro y los hilos formados por extrusion se de_ 
positaron sobre bandejas de vidrio. Estos hilos parcialmen 
te secos se cortaron en pastillas de 5 mm. de longitud que 
se secaron al ambiente durante très o cuatro dias. Para el
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secado al ambiente se utilizao una serie de 5 bandejas de 
30 X 30 cm^
Sinterizacion; Una vez secas las pastillas se sinter^ 
zaron en un horno a la temperatura de 5502 0 durante cuatro 
horas, salve 7 catalizadores de bentonita de Ancla /vèase
Tabla I) que se sinterizaron a 650 y 7502 0. Al sacarlas -
del horno se dejaron enfriar en un desecador y el cataliza
dor obtenido, en cantidad de 280 a 320 cm/, se envaso en
frascos etiquetados de 4OO c m / ,  de capacidad.
Por este procedimiento se han -obtenido 42 catalizado­
res de bentonita de Ancla, 28 de bentonita de Gador y 26 de 
sub-bentonita de Gador.
Il.l.d.- Nomenclature empleada para los catalizadores.-
Para distinguir los catalizadores entre si se ha em­
pleado una nomenclature que incluye la clase de bentonita 
original y los fact ores variables que influyen en su trata 
miento, por el siguiente orden: duracion del tratamiento, 
temperatura del mismo, ooncentracion del âcido y temperatu 
ra de sinterizacion.
Por ejemplo, la designacion B.A.2.70.5.550, représenta 
un catalizador de bentonita de Ancla con dos horas de trata 
miento a 702 0 en âcido de 5^ en peso y sinterizado a 5502C. 
El tratamiento con âcido de ooncentracion 12,5^ se ha repre_ 
sentado, para mayor sencillez, solamente por 12; asi B.G.5. • 
100.12 .650 es un catalizador de bentonita de Gador con cinco
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horas de tratamiento a 1002 c, con âcido del 11,5^ y sinte­
rizado a 6502 0.
Los catalizadores de bentonita natural (sin tratamien­
to), se representan utilizando la misma nomenclatura, Asi - 
por ejemplo: S.B.0,0.0.0.550 corresponden a un catalizador 
de sub-bentonita de Gador sin tratar, en pastillas sinteri- 
zadas a 5502 c.
Esta nomenclatura ha side usada para etiquetar el mate_ 
rial de las operaciones efectuadas en serie durante la pre­
paration de los catalizadores y es tambien la que empleare- 
mos a lo largo de esta Memoria.
11.2.-MEI)IDA DE LA ACTIVIDAD DE LOS CATALIZADORES
A continuacion vamos a exponer los metodos mas usados 
en la medida de la actividad de catalizadores de cracking - 
de petroleo.
11.2.a.- Metodos de medida de actividad de catalizadores de 
cracking.-
Se han propuesto numerosos ensayos fisicos para la me­
dida de la actividad catalitica, pero, excepto para ensayos 
de control en la manufactura de catalizadores, ninguno de - 
estes sustituye aceptablemente a los ensayos directes de - 
cracking. En general, dichos ensayos fisicos reflejan sola­
mente la extension de la superficie activa, bien por la medi
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da de la adsorcion seleotiva de un iiidrocarburo aromâtioo a 
partir de una me scia b inaria normalizada de component es aro_ 
mâticos y parafinicos (39), o bien por la medida del calor 
de humidificacion con el alcohol metilico (40). Estes meta 
dos pueden tener utilidad en la evaluacion de la pérdida de 
actividad debida a efectos de temperatura o tratamiento con 
vapor de agua y como método rapide, aproximado, de control 
en la manufactura de catalizadores de composicion fija.
Los métodos de medida de actividad oatalitica mas sati_s 
factories son los que se basan en el cracking de una carga 
normalizada en reaotores de lecho estâtico en pequeha esoala 
Se ha ensayado tambien aparatos de medida en lecho fluide en 
escala de laboratorio, pero generaimente presentan mayores 
dificultades operatorias que los de lecho fijo. Lo cataliza­
dores pulverulentos se miden, generalmente, en forma de pas­
tillas, 0 en forma de polvo en lecho estâtico.
Alexander y Shimp (41) han descrito un método para eva- 
luar catalizadores granulares de cracking, llamado CAT”A”, 
cuyo uso se halla muy extendido. El reactor estâ construido 
en vidrio Pyrex y se halla dividido en dos secciones: La su 
perior estâ llena con trozos de cuarzo, actuando como vapo- 
rizador y precalentador, y la inferior constituye- el reac - 
tor propiamente dicho con una capacidad de 200 a 220 cm^ de 
catalizador. Ambas secciones estân provistas de pares term£ 
eléctricos que permiten medir la temperatura del precalenta 
dor y reactor durante el cracking. El control de la temper^
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tura del horno ha de ser tal que la diferencia de temperatu 
ra entre la parte superior e inferior del lecho de cataliza 
dor no sea superior a 62 0 en las condiciones de trabajo.
La carga a craquizar (Standard light East Texas gas-oil) se 
introduce en el yaporizador tomandola de um bureta termosta 
tizada a través de un tubo capilar. La velocidad de intro - 
duccion se régula con la ayuda de presion de nitrogeno ejer 
cida sobre el gas-oil de la bureta, Al final del perlodo de 
cracking (10 minutes) se eliminan los gases residuales for­
mados durante el proceso por medio de un lavado con una can 
tidad determinada de nitrogeno, que se recogen, junto con 
los gases formados en la reaccion, en un frasco de gases* El 
rendimiento en gas se corrige teniendo en cuenta la oantidad 
de nitrogeno ahadida. Las condiciones normalizadas para el 
ensayo son;
Temperatura del precalentador: 443-454® 0.
Temperatura de la camara de catalisis: 423-429® 0.
Carga a craquizar. Standard A.S.T.M. Ij^t East Texas -
gas-oil.
Velocidad de carga: 5,0 4 0,3 cm^/minuto (medido a T5®C.)
Presion. atmosférica.
Luracion del proceso: 10 minutos
Temperatura del condensador y colector: 15-162 C,
La detarminacion del carbon deposit ado durante el cra_c 
king sobre el catalizador se hace por combuestion con aire, 
después de haber sustituido el matraz colector (donde se re
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cogen los productos liquidos del cracking) por otro analogo 
vacio. 3e sube la temperaturloi precalentador y reactor a 
510-524® 0 antes de introducir el aire de combustion. Como 
los gases de combustion continen una cantidad apreciable - 
de CO, se pasan a través de un tubo de reaccion con oxido 
de cobre a 482-538® C para transformar el CO en COp. La re- 
generacion suele durar de dos a cuatro horas, segiin el con- 
tenido en carbon y el tipo de catalizador.
Los productos liquides del cracking se destilan direc­
tement e en una columna de cinco a diez plates a una veloci­
dad de 1 /2 om-^  por minuto y se tom a como punto final 2102 0. 
El volumen obtenido por 100 cm3 de gas-oil es el rendimien­
to en gasolina.
Los dates obtenidos por este método son: 
fo en volumen de gasolina (hasta 2102 C.)
^ en volumen de gasolina de aviacion (hasta 1502 C) 
io en peso de gas 
Densidad del gas 
io en peso de carbon.
Lirkhimer, Macuga y Leum (42), Shankland y Schmitkons 
(4 3) y Conn y Connolly (44) entre otros, han propuesto va­
ries métodos de medida directa de la actividad de los cata­
lizadores de cracking. Son similares al método CAT"A", ex­
cepto en los detalles de las condiciones de ensayo y en los 
dates obtenidos. En estes métodos se incluyen, entre los r_e 
sultados, ademâs de los rendimientos en carbon y gas, el -
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porcentaje de carga no craqnizada (que hierve por encima de 
2102 0), la conversion (100/-^ de la carga no craquizada) y 
una cantidad llamada **D 4L" (^ del destilado hasta 2162 0 
mâs las perdidas en la destilacion). La actividad total del 
catalizador se expresa por la conversion, mientras que la - 
selectividad del catalizador depende del valor del poreenta 
je en volumen de "D 4  L" y particularmente de la relacion 
entre "D 4  L" y los valores de conversion.
El método de Shankland y Schmitkons (43) incluye el faq 
tor adicional de "actividad relativa”, que es el peso, de un 
catalizador de referencia normalizado, que da el mismo gra- 
do de craquizacion que una cantidad fija de catalizador prq 
hlema. La determinacion de la actividad relative tiene un - 
cierto numéro de venta jas, siendo la mas importante que per 
mite variaciones en las caracteristicas de la carga a cra­
quizar y en las condiciones del método.
McReynolds (45) ha desarrollado un método para la medq 
da de actividad en lechos fluidizados, en el cual un gas- - 
cil normalizado se évapora y se pasa a través de un lecho - 
de catalizadog^luidizado (400 g. de catalizador en polvo) a 
4902 C y a una velocidad de 925 cm^ por hora de liquide du­
rante media hora. El producto se condensa, ,se estabiliza y 
se fracciona hasta una temperatura de 2102 C. La actividad 
del catalizador se expresa en términos de la conversion to­
tal y del porcentaje "D  4  L".
Siguiendo las normas mas extendidas en la industria del
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petrdleo hemos seleccionado para la medida da la actividad 
el método CAT "A". Seguidamente ampliaremos las indieaoioiies 
que sobre este método acabamos de dar.
II.2.b.- Desoripcion y montaje del aparato OAT*A".-
En el montaje del aparato hemos seguido las llneas gé­
nérales del esquema presentado en el trabajo de Alexander y 
Shimp (4 1). Nos hemos atenido estrictamente a dicho trabajo 
en las partes normalizadas; en cuanto a las restantes han - 
sido modificadas atendiendo a su mayor facilidad de manejo 
y a nuestra disponibilidad de material.
En el esquema de la Fig. 1 estân representadas las di­
verses partes del aparato.
Se oompone esencialmente de:
Estabilizadores de presién (A. fig. 1 y flg. 2): Cons- 
tan de très burbujeadores de mercurio, de 13 SM de diâmetro 
y 20 cm. de longitud, con entrada oapilar de gas y tapones 
de lana de vidrio para evitar proyeociones de mercurio al - 
exterior. La parte inferior de cada burbujeador estâ conec- 
tada por Have y tubo de goma a un deposito que permite va­
rier el nivel del mercurio con toda comodidad. Los tubes de 
conduccion de gas tienen un dispoâiMvo de seis Have s que 
permite enviar nitrogeno 0 aire a la presion deseada a la - 
parte superior 0 inferior del tubo de reaccion, a la bureta 
de carga y al balon de nitrogeno de lavado. Las dos entradas 
a los estabilizadores van unidas respectivamente a una bala
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de nitrôgeno a présida y a un compresor d® aire de trompa de 
agua invertida.
Bureta de carga (B,fig. 1); Ss una bureta de 50 cm^ de 
capacidad con camisa de agua. Estâ provista de un oono-tapdn 
en la parte superior para la carga y un tubo de purga oon - 
Have en la parte inferior para el enrase. Va conectada por 
la parte superior a la conducciôn de nitrôgeno a présida que 
procédé de los estabilizadores y mediante un tubo oapilar, - 
que sale de la parte inferior, al tubo de reacciôn.
Balôn de nitrôgeno de lavado (C,fig. 1)> Ee un matraz 
de un litro de capacidad provisto de dos vdlvulas: una que 
impide el paso del gas hacia la parte inferior y otra que 
impide el paso del agua de empuje hacia la parte superior.
En la parte inferior lleva dos tubos con Have para la entra 
da y salida del agua de empuje. Por la parte superior estâ 
en comunicaciôn, por medio de una llava de très vias, oon - 
los estabilizadores (para la admisiôn de nitrôgeno) y con el 
tubo de reacciôn (expulsiôn de nitrôgeno). La capacidad del 
balôn entre vâlvulas, obtenida por calibraciÔn, es de 1101
Botella colectora de gases de cracking (D.fig. 1)% E# 
una botella de cinco litros de capacidad con tubulatura lata 
ral. En su parte superior tiene un tubo de entrada oon Have 
para la admisiôn del gas y otro tubo de salida con Have y c9 
no que conecta mediante tubo capilar con el matraz de medida 
de densidad del gas. En la tubulatura lateral lleva un desa-
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güe oon Have de très vlas y tubo de enrase a la presion at^  
mosférioa,
Barboteadores para la purifioacion del aire de combus­
tion (E, fig. 1); Entre el balon de nitrogeno de lavado y - 
la parte superior del tubo de reaccion se han intercalado - 
très barboteadores para la eliminacion del anhldrido carbdn^ 
00 del aire empleado en la combustion del carbon. El central 
estâ lleno de sosa concentrada, el de la derecha lleva lana 
de vidrio para retener las gotas de sosa que pueda arrastrar 
el aire y el de la izquierda, colocado en sentidc contrario, 
a los otros dos, tiene como mision evitar el paso de la sosa 
a los estabilizadores de presion y el balôn de nitrôgeno de 
lavado.
Tubo de reacciôn (E, fig. 1 y fig. 3): Oonstruldo en - 
vidrio Pyrex de 25 mm de diâmetro interior, se compone de - 
dos partes: la superior de 32,4 cm de longitud va llena de - 
trozo de cuarzo, actua de vaporizador del gas-oil y preoalen 
tador y va conectada a los tubos de admisiôn de nitrôgeno, - 
gas-oil y aire; la inferior, o camara de cracking, de 51,5 
cm. de longitud, contiene el catalizador, y va 'conectada al 
refrigerants de oondensaciôn de productos de cracking. Am - 
bas Hevan un tubo interior de 3 mm. de diâmetro para el alq 
jamiento de los pares termoeléctricos.
Horno de cracking (C. Eig. 1 y Fig. 3); Es un horno tu-
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bular cuyo nücleo consta de dos partes rosoadas entre si: - 
la superior es un tubo de aoero de 32 mm. de diâmetro inte­
rior, 38 mm de externo y 34 cm. de longitud; la parte infe­
rior es un tubo de aluminio de 32 mm. de diâmetro interno, 
76 mm. de externo y 62 cm. de longitud; al tubo de aluminio 
se le ha practicado una perforaciôn longitudinal de 4 mm. 
de diâmetro y 36 cm. de longitud para alojamiento del par 
termoeleotrico.
Sobre este nücleo van arrolladas cuatro resistencias - 
de Kanthal de 0,51 mm. de diâmetro: una, de 40 ohmios de rq 
sigtencia, sobre el nücleo de acero, la segunda, de 35 oh - 
mios, sobre el nücleo de aluminio y dos de 45 ohmios sobre 
las mitades superior e inferior del nücleo de aluminio, to- 
das ellas con conexiôn al exterior. Las dos primeras actüan 
en la oalefaccion de regimen del aparato y van conectadas a 
la red a traves de un autotransformador para regular la tem 
peratura (Fig. 5), y las dos ültimas, conectadas direetamen 
te a la red, sirven para la elevacidn râpida de la tempera­
tura o para oompensar desoensos de temperatura locales.
Todo ello va en el interior de una caja de uralita con 
aislamiento de amiante.
Colector de productos liquides (K, fig. 1): Estâ cons- 
tituido por un refrigerants de West de 40 cm. de longitud - 
para la oondensaciôn de los productos del cracking, cuya - 
parte inferior lleva una salida de gases que comunican con
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la botella colectora, y por un recipient© cillndrico de 
75 cm/, (le capacidad y 30 mm. de diâmetrco, introducido en 
un vaso réîrigerador en el que se recogem los productos Iq 
quidos del cracking.
Tubo y horno de conversion (Fig. 4)« La conversion ôxq 
do de carbono a anhldrido carbonico en lœs gaseà de combus­
tion del carbon, se lleva a cabo en un tuibo H de 25 mm. de 
diâmetro y 35 cm. de longitud, relleno de catalizador de - 
oxido de cobre disperse en lana de vidrio:. Para alcanzar la 
temperatura de conversion, el tubo va intiroducido en un hor 
no tubular 1 con nücleo de tubo de acero de 32 mm. de diâ - 
métro interne, 38 mm. de externe y 38 cm., de longitud y re-, 
sistencia Kanthal de 0,51 mm., 35 ohmios,, regulada con reo_s 
tato (Fig. 5); el nücleo va dentro de unai caja de uralita 
rellena de aislante de amiante.
Tren de a&soroiôn del carbonico (J, :fig. 1) % Consta - 
de cinco tubos en U de absoroion, dos re 111e no s de cloruro 
câlcico para la desecaciôn del gas y tre# con s al sodada y 
cloruro câlcico para la absoroion cuantitjativa del carbonico 
en sustitucion de la ascarita utilizada em el trabajo origq 
nal. En la parte final lleva un barbotead(or con solucion - 
saturada de hidrôxido de cal que actüa de testigo de la ab- 
sorcion.
Aparato de destilacion de productos liquides de crac­
king (fig. 6 ); Se usa una columna de destilacion de 15 mm.
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de diâmetro interne y 35 ,5 cm. de altura, rellena de héli­
ces de acero inoxidahle de 3/32", revestida con lana de y ± 
drio. El matraz de destilacion, el mismo que se ha utilizado 
para la recoleccion de los productos liquides del cracking, 
estâ introducido en una camisa de amiante provista de resis 
tencia de oalefaccion de 18 ohmios, regulada con un auto - 
transofrmador (Fig. 5). El colector del destilado es una - 
bureta de 30 cm^. de capacidad con camisa de agua y conden­
sador Dewar con nieve carbonica y acetona para la condensa- 
cion de los liquidos de bajo punto de ebullicion.
II.2 .c.- Manejo del aparato.-
Ouando el horno ha alcanzado la temperatura aproximada 
de cracking se introduce en su interior el tubo de reaccion 
en cuya parte .inferior se han colocado 200 cm/, del catali­
zador cuya actividad se requiers medir y se deja pasar aire 
para secarlo. Mientras se estabiliza la temperatura, 443- - 
4 54® 0 ( ^ 1 ,5 amperios en el circuits de oalefaccion) en 
el precalentador y 423-429® C ( ^3,0 amperios) en la câmara 
de reaccion, se llena de gas-oil la bureta de carga, de ni­
trogeno el balon de lavado (conectândolo a la toma de nitr£ 
geno de los estabilizadores y abriendo la Have de desagüe) 
y de agua la botella colectora de gases.
Una vez estabilizada la temperatura y después de haber 
reemplazado el aire por nitrogeno en el interior del apara-
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to, se pasa el gas-oil al tubo de reaccion, regulando el - 
nivel de mercurio en el estabilizador de modo que la pre- - 
s ion de nitrôgeno en la bureta de carga dé lugar a un gasto 
de gas-oil de 5,0 4 0,3 cm ^/minute. El gas-oil craquiza en 
la câmara de reacciôn y los productos, junto con el gas-oil 
no craquizado, se condensan y se recogen en el recolector; 
los gases van a parar a la botella colectora donde se reco­
gen por desplazamiento de agua. Durante el proceso se vigila 
la estabilidad de la temperatura en el horno, tubo de reac­
ciôn y en el baho del colector de productos liquides. La - 
temperatura del precalentador tiende a bajar debido al ca - 
lor consumido en la vaporizaciôn del gas-oil por lo que es 
necesario aumentar la intensidad de la corriente de régimen 
de A/ 1,5 a ^ 2 ,7 amperios; la temperatura del baho del - 
colector se mantiene constante por la adicion de trozos de 
hielo.
Se corta el paso de gas-oil una vez consumidos 50 cm^, 
10 minutos, y , por empuje con agua, se pasa el nitrôgeno
del balôn a través del tubo de reacciôn y se recoge en la -
botella colectora de gases. Se cierra ésta, una vez enrasa 
do el nivel de agua con el tubo de presion atmosf erica, y
se pesa el agua desplazada por el gas y el nitrôgeno.
Después de sustituir el colector de productos liquidos 
por otro vacio, se sube la temperatura del horno a 510- -
524® 0 , conectando las resistencias directamente unidas a la 
red.
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Se hece veclo en el matrez de densidades, se pesa en, 
vacïo y se coneota a la botella de gases. Se vuelve a en- 
rasar el nivel de agua con el tubo de presion atmosférlca, 
se cierra el matraz y se vnelve a pesar con el gas. Se hace 
una tercera pesada del matraz con aire a la presion atmos- 
férlca.
Estabilizados les hornos a la temperatura de oombus - 
tien del carbon, se pasa a t rave s del aparato durante 2 -4  
horas una corriente de aire, cuyo gasto se régula a une s - 
50 cm-^/minuto con los estabilizadores, y el carbonico for- 
mado se absorbe en la cal sodada. El tren de afclsorcion se 
pesa antes y después de la absorcion.
Einalïïiente se conecta el colector de productos liqui­
des a la columna de destilacion, en cuyo condeneador se ha 
colocado una mezcla frigorifica de nieve oarbdnica y aceto 
na, y se calienta gradualmente de modo que suba la corrien 
te de 1 amperio (comienzo de la calefaccion) a 2 , 3 amperios 
(régiren normal de calefaccion durante la destilacion) en 
un intervalo de 40-50 minutes para evitar que la columna se 
inunde. Una vez comenzada la destilacion se régula la cal£ 
faccion de modo que se consign una velicidad de ^ 1 /2 cm^/ 
minut0 en el products destilado. Se anota la temperatura de 
destilacion cada cm^ destilado, dando como punto final de - 
la destilacion 21QG 0.
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II,2.d.- Puesta a punto del aparato.
Antes de comsnzar las medIdas se hioieron una serie de 
ensayos y comprobaciones. Los principales fueron: Prepara- 
cion del gas-oil, calibracion del circuito de medida de tern, 
peratur^ contrasts del aparato.
Prepar.-:ci6n del gas-oil: Ladas las dificultades para 
conseguir gas-oil "Light East Texas" nomalizado (Standard 
light East Texas gas-oil) para las medidas de actividad con 
el metodo GAT"A", nos décidâmes a tratar de enoontrar un t_i 
po de gas-oil, facilmente aseauible en Espaha, que pudiese 
sustituir al"light East Texas" normalizado.
Para ello partimos de très rnuestras de 10 litres de - 
gas-oil REPESA; suministrados con un intervale de très meses 
Los dates medics, reducidos a la presion nomal, de destila 
cion de este gas-oil segun las normas A.S.T.M., que coinoi- 
den para las tres rnuestras, estan representados en la Pig.7 
(curva de juntos) y son los siguientes:
cm3 Temperatura cm^ Temperatura cm3 Temperatura
0 2 1 8 70 269 1 4 0 3 08
10 2 3 0 80 275 1 5 0 3 1 4
20 2 4 0 90 280 1 6 0 3 2 2
30 2 4 7 1 00 285 1 7 0 3 3 3
40 2 5 3 110 2 90 1 8 0 3 4 6
50 2 59 120 296 1 9 0 3 6 4
60 2 6 3 130  ' 301 1 9 7 3 7 9
;.o gcs-oil destilado directamente en la columna
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de destilacion de productos liquides del cracking del GAT"A" 
dio un IO9G de gasolina por debajo de 210* 0, valor que en - 
mascararla tôtaimente las medidas de actividad, Por ello se 
separd un 20^ de oabezas en el mismo destilador A,8.T.M. a 
una velocidad de 2 cm^/minuto. Asl se consigue rebajar el 
porcentaje de gasolina en la columna del GAT"A" al 5^. El - 
gas-oil, asl preparado, con caracterlsticas de destilacidn 
A.S.T.M, , representadas en la fig» 7 (curva en trazo grueso) 
y en la tabla adjunta, .fue el que se usd en las medidas de 
actividad.
cm^ Temperatura em^ Temperatpra cm^ Temperatura
0 223 70 264 140 297
10 23) 80 267 150 306
20 243 90 271 160 317
30 248 100 275 170 331
40 253 110 279 180 348
50 256 120 284 190 367
60 260 130 290 197 385
Al final de las medidas de actividad se recibid una - 
muestra de gas-oil ♦♦Light East Texas" normalizado, suminis- 
trada gratuitamente por Houdry Process Corporation, cuya - 
curva de destilacion A.S.T.M,, representada en la Eig. 7 -
(curva de trazo fino) corresponde a los siguientes dates:
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cm^ Temperatura cm^ ; Temperatura cm^ Temperatura
0 227 70 262 140 293
10 238 80 265 150 302
20 246 90 268 160 316
30 249 100 272 170 331
40 252 110 276 180 349
50 256 120 281 190 368
60 259 130 286 ,197 387
Como comparacion hemos medido el porcentaje- de gasolj^ 
na producida por destilacidn directa, cracking térmicô (ac­
tividad sin catalizador) y cracking catalltico con dos cata 
lizadores para ambas clases de gas-oil. Los resultados obt£ 
nidos fueron los siguientes;
Catalizador Gas-oil REPESA 
preparado
Gas-oil normalizado 
"light East Texas"
Destilacidn
directa 5>0 3,
Cracking
tdrmico 9»o
S.B.C.2.70.12.550 48,4 45,2
B.A.2.100.12.550 40,6 37,6
Si a la actividad obtenida restâmes la debida al crac­
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king térmico, obtenemos-la actividad debida exolusivamente 
al catalizador:
Catalizador Gas-oil REPESA Gas-oil normalizado
preparado "li# East Texas"
S.B.G.2.70.12.550 39,4 39,8
B.A.2.100.12.550 31,6 32,2
La concordanoia de estos valores de actividad real nos 
penulte proponer el gas-oil REPESA, preparado como anterior 
mente bemos especificado, para la medida de actividad cata- 
litica con la ventaja de ser facilmente asequibles a los la 
boratorios espanoles,
Calibracion del circuito de medida de temperatura: Pa­
ra la determinacion de temperatura con pares termoelectri- 
008, ha de medirse la fuerza electro-motriz generada por el 
par, con un potencidmetro, utilizando, el sistema de compen- 
sacidn.
Nosotros hemos empleado como instrumento de medida un 
milivoltlmetro UNIPIVOT de la casa CAMBRIDGE INSTRUMENT Co. 
que puede conectarse, a traves de un conmutador adecuado 
Eig. 7), con los distintos pares.
Por efectuar la medida con milivoltlmetro hubo que ca 
librarle frente a un potencidmetro de la casa TINSLEY & Co. 
LTD. en el intervale de temperatura que Ibamos a usar du - 
rante las medidas. La medida de los valores obtenidos viene
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dada en las siguientes tablas:
Par del Par de la oamara
preoalentador de oatalisis
Esoala—“■ Potenc. Temper, Esoala- Poteno Temper.
termioa- termioa
del M.V. mV. 20 del M.V. mV fiO
90 16,33 398,3 74 16,33 398,3
91 16,66 406,3 75 16,85 410,8
92 17 ,08 416,1 76 17,33 4 2 2 ,0
93 17,50 426,0 77 17,79 433,0
94 17,85 434,2 78 18,30 445,0
95 18 ,30 445,0 79 18,80 456,8
96 18,63 452,0 80 19 ,22 4 6 6,5
97 18,98 461 ,0 81 19,70 477,8
98 19,40 470,8 82 20,19 489,2
99 19,88 482 ,0 83 20,72 501,8
100 20,23 490,3 84 21 ,24 514,0
101 20 ,56 498,0 85 21 ,84 5 2 8 ,0
102 21,03 509,0 86 22,11 534,4
103 21,32 516,0
104 21 ,66 523,8
105 22,15 543,7
Par del homo Par del homo
de cracking de conversion
Escala- Potenc. Temper. Escala- Potenc. Temper,
termioa termioa
del M.V. mV. sc del M.V. mV. fiC
84 16,62 405,2 86 18 ,32 445,5
85 17,15 417,8 87 18,71 454,6
86 17,55 427,2 88 19,23 466,8
87 17,90 435,5 89 1 9 ,6 2 476,0
88 18,41 447,5 90 20,05 486,0
89 18,79 456,5 91 2 0 ,46 495,6
93 20,47 495,7 92 2 0 ,8 2 503,5
94 20 ,86 505,0 93 21 ,08 509,3
95 21,32 516,0 94 21 ,33 51 6 ,2
96 21 ,62 522,8 95 2 1 ,7 6 526,2
97 22 ,08 533,8 96 22,15 535,2
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La representacion grafica de estos resultados nos ha 
permitido deduoir los valores, expresados en unidades de 
la esoala termioa del milivoltlmetro, de los intervalos de 
temperatura usados en el cracking y regeneracion del cata­
lizador. Dichos valores vienen dados en la siguiente tabla:
Par termoeléctrioo Intervalo
ao
Intervalo. Es cala 
térmica del M.V.
Par del 
Preoalentador
443-454
510-524
94,8-96,2
102,1-104,2
Par de la camara 423-429 76,1-76,7
de catalisis
510-524 83,7-84,7
Par del horno 420—460 85,5-89,4
de cracking
490-530 92,5-96,7
Par del horno
de conversion 482-538 8 9 ,6—96,3
Estos intervalos han sido marcados en colores en la 
esoala del milivoltlmetro, de modo que para comprobar si 
las temperaturas en las diversas partes del aparato son - 
oorrectas, basta con girar el conmutador de contacto y ver 
que cada par termoeléctrioo lleva la guja a su intervalo 
correspondiente en la esoala.
Contraste general del aparato: Para el contraste del
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aparato hemos medido la actividad, con "light East Texas 
gas-oil", de un catalizador silice-oxido de cromo de la 
Socony Vacuum Oil Co., preyiamente medido en un aparato 
CAT "A" en los laboratorios de esta compahla en los Esta- 
dos Unidos. Los resultados obtenidos fueron los siguien ■ 
tes ;
Concepto Resultados
propios
Resultados 
de la Socony
io gasolina 30,2 30,8
io carbon 1,6 1,5
^ gas 4,7 4,5
Lensidad del gas 1 ,6q 1 ,5y
El mismo ensayo con el gas-oil preparado por noso - 
tros (restando a los resultados el 9^ en gasolina, debido 
al cracking en vacio con nuestro gas-oil y el 5,4^ a los 
resultados dados por la Socony, debido al mismo efecto, - 
segun se indicé en esta misma secoion: Preparacion del - 
gas-oil), da los siguientes resultados:
Concepto Resultados
propios
Resultados 
de la Socony
io gasolina 24,8 25,4
io carbon 1 ,6 1,5
^ gas 4,0 4,5
Lensidad del gas 1 ,4^ 1 ,5y
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Hemos considerado que la concordanoia de estos valores 
es suficiente comprobaoion.
II.2.e.-Ejemplo de una medida.-
Siguiendo la tecnica descrita en la seocidn II,2.c, va 
mos a exponer los célculos y resultados para la actividad - 
de 200 cm^ de un catalizador B.A.5.40.5.650, en las condicio_ 
nes exteriores de 707 mm. de presion y 23® 0 de temperatura.
Porcentaje de gas: El agua desplazada de la botella C£ 
lectora de gas pesé 2068 g.
Pacilmente puede deducirse la formula que da directa - 
mente el porcentaje de gas:
2.Bgr
io gas = -- —
Dgo
/ Pa \I ———— — Vn I
I
donde:
Dgo = Densidad del gas-oil = 0,828 g/cm-^
Dgr = Densidad real del gas = 0,00133 g/cm^ (como lo
deduciremos en el apartado siguiente)
Pa = Peso del agua desplazada = 2068 g.
Da = Densidad del agua a 23® 0 = 0,9976 g/cm^
Vn = Volumen del matraz de nitrogeno de lavado = -
1101 c m 8
2.0,00133 I 2068 
i gas = ——— ————— * I —————— — 110l|= 3,12
0,828 10,9976
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Densidad del gas : Los pesos del matraz de densidades
son;
Peso con gas y nitrogeno Pgn = 66,355q
Peso en vacio Pv = 66,053^
Peso con aire Po = 66,333^
La densidad media del gas y del nitrogeno relativa al 
aire séria;
Pgn - Pv 
Po - Pv
Aclarado esto facilmente se deduce la densidad del - 
gas relativa al aire:
Pgn - Pv Pa 
—————————— , — — — Dn.Vn
Dgn.V - Dn,Vn Po - Pv Da
Vg Pa
Da
donde Pgn,Pv,Po,Pa,Da y Vn se ha especificado anteriormen- 
te y Dn es la densidad del nitrogeno relativa al aire. Te- 
niendo en cuenta que el producto Dn.Vn = 1065,4 es constan 
te se obtiene:
Pgn - Pv Pa
 ———— , —— — — 1 0 6 5 ,4
Po - Pv Da
Dg = -----------------------------
Pa
 — V n
Da
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Y dando valores para este caso:
66,3550 - 66,0535 2068
— — — — — -----------— — — — — —  , — — — — — —  —  1065,4
66,3335 4. 66,0535 0,9976
Dg  -------------------------------------   1,20
2068 
— — — — — —  —  1101
0,9976
La densidad absoluta del gas vendra dada por:
P 273 , , ,
Dgr = Dg.Do. .  = 0 ,4644.Dg.P/T en g/cm-^
760 T
donde:
Dg = Densidad del gas relativa al aire
Do = Densidad del aire a 02 0 y 760 mm. = 0,00133
g/ cm^
P y T presion y temperatura ambientes.
Aplicando valores a nuestro caso tendremos:
Dgr = 0,4644-1,20.707/296 = 0,00133 g/om^
Porcentaje de carbon: Los pesos de los tubos de cal 
sodada fueron:
Peso antes de la absorcion = 159,21^ g.
Peso después de la absorcion P2 = 162,45g g.
Pacilmente se deduce el porcentaje de carbon:
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io carbon
Mo
2» (Pn — P^ ) — -
 ^ 0 2
Dgo
donde P^,P2 y Dgo se ban especificado anteriormente y Mq 
y Mqq2 son respectivamente los pesos atomicos y molecular 
del carbone y anbidrido carbonico, 12 y 44. Dado que Mq y 
Mqq2 y Dgo son constantes se obtiene finalmente:
io carbon = 0,659 (P2 - Pj ) 
y dando valores a nuestro caso particular;
io carbon = 0,659. (162,450 - 159,215) = 2,13
Porcentaje de gasolina: Los dates obtenidos de la cur 
va de destilacion de los productos liquides del cracking 
son los dados en la siguiente tabla:
Temperatura
SO
Volumen destilado 
cm3
63 4,0
75 5,0
85 6,0
112 7,0
133 8,0
150 9,0
168 10,0
182 11,0
190 12,0
196 13,0
202 14,0
206 15,0
210 16,0
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El porcentaje de gasolina, dado que se expresa en volu 
men y que hemos partido de 50 cm^ de gas-oil, sera doble del 
volumen de gasolina destilada hasta 210SC. En nuestro ejem- 
plo:
i gasolina = 2.16,0 = 32,0
Los valores de la actividad para los 98 catalizadores
ensayados, obtenidos como aoabamos de especificar, se expr£
san en las Tablas I,II y III (Seccion III: Resultados Expé­
rimentales) .
II.3.- ANALISIS QÜIMICO
Se ha analizado la composicion quimica de los cataliza 
dores determinando el contenido en silice y alumina como - 
componentes estructurales relacionados con su actividad y 
en oxido de hierro por el papel que, al parecer, desempeha 
en el envenenamiento.
Método de analisis; Se ha utilizado un método especial 
mente adaptado a nuestras necesidades, que ha sido puesto a 
punto a partir de los procedimientos descritos en la biblio 
grafia general sobre analisis de arcillas (46, 47, 48), que 
no estimamos necesario detallar.
Los resultados obtenidos para todos los catalizadores 
estan consignados en las Tablas 17"/ ^  VI (Seccion III: -
Resultados Expérimentales). \ ;
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11.4.- DENSIDAD DE RELLENO
Para relacionar la actividad catalitica, referida a un 
cierto volumen de catalizador, con las propiedades fisico- 
quimicas, referidas a la unidad de peso del catalizador, ha 
sido necesario medir su densidad de relleno.
Medida de la densidad de relleno; Se hace por pesada - 
directa de 200 cm^ de catalizador, volumen que se utiliza 
en las medidas de actividad catalitica.
El volumen se mide en una probeta de diàmetro interior 
aproximadamente igual al del tubo de reaccion, para que las 
relaciones diàmetro del tubo/diàmetro de las pastillas sean 
en ambos casos muy parecidas. Se ahade el catalizador en p_e 
quehas porciones, golpeando suavemente de modo que quede lo 
mas empaquetado posible, hasta completar los 200 cm^. Se - 
vierte en una capsula, se seca en estufa a 1202 0 durante - 
dos horas y se pesa.
Las densidades de relleno, asl obtenidas, para todos 
los catalizadores vienen expresadas en las Tablas VII, VIII 
y IX (Seccion III; Resultados Expérimentales).
11.5.- DENSIDADES APARENTE Y REAL
Para el calcule de la distribucion de tamaho de poro, 
como veremos en la Discusion de Resultados (Seccion IV.2.E.)^  
es necesario conocer el volumen total de poros del cataliza
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dor. Para ello se utiliza frecuentemente un método de medida 
directa (49) que consiste en determinar el aumento de peso 
del catalizador en polvo humedeciendolo con agua hasta un - 
punto final, marcado por la variacion de las propiedades ad­
hérentes de la masa a las paredes de la vasija.
Dehido a que este punto final no es nitido para catali­
zadores silice-alumina naturales, hemos preferido medir las 
densidades real y aparente de las pastillas (50) y calcular 
a partir de ellas el volumen total de poros por la formula:
1 1
Dens. aparente Dens. real
Medida de la densidad aparente:
Se ha empleado el método picnométrico utilizando una -
técnica y aparato adaptados especialmente a la medida de la
densidad aparente de solides muy porosos.
El picnometro (Eig. 8) oonsta de un hulho a, con una - 
junta esmerilada que facilita la carga del catalizador, y que 
termina en un tubo capilar con un enrase, b. En la parte in­
ferior lleva una llave de vacio 0, por la que se da paso al 
liquide picnométrico, y en la parte superior el conjunto lia 
ve-cono que permite su union al correspondiente aparato de 
vacio.
En cuanto a la eleccion del liquide picnométrico apropia 
do para el caso de solides porosos, nos hemos inclinado por 
el mercurio que posee las siguientes ventajas :
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a) No moja el catalizador y tiene una tension superfi 
cial suficientemente alta (480 dinas/cm frente a vacio) pa 
ra impedir su penetracion en los poros. Segun Washburn (51) 
el valor minimo del diàmetro a que tiene acceso un liquide 
viene dado por la formula:
- 4. .cos S /P
en que
B = Diàmetro del poro en cm 
j- = Tension superficial del - 
mercurio = 480 dinas/om 
9 = Angulo de contacto mercu- 
rio-catalizador = 140®
P = Presion = 1 atm. (presion 
atmosfàrica frente a va - 
cio) = 980.000 dinas/om^ 
En nuestro caso para D se obtie­
ne un valor de 160.000 supe - 
rior al tamaho micelar medio de 
la bentonita (50.000 A) (52) y 
por censiguiente a los inters- 
ticios entre los granos del s6li 
do.
b) Baja tension de vapor, - 
que facilita consiguientemente - 
el trabajo de vacio.
.3^
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c) Densidad elevada, que nos permite obtener una di- 
ferenoia que puede medirse con precision entre los pesos 
del picnometro vacio y lleno, ambos grandes, y por consi- 
guiente disminuir el error de la medida.
Ejemplo de una medidai Para cada determinacion emplea- 
mos aproximadamente 15 cm^ que, una vez secados en estufa 
a 120® C durante tres horas, se trasvasan al picndmetro. 
Oonectado el picnometro al aparato de vacio, colocamos de_ 
bajo de el un recipiente con mercurio de forma que el vas_ 
tago inferior guede introducido aproximadamente 1 cm. en 
el mercurio. Se comienza a hacer vacio lentamente, con 
las dos Haves abiertas, de modo que el mercurio llene el 
conduct0 de la llave inferior, conseguido lo cual se cie­
rra esta; de esta forma evitamos que dicho conducto quede 
lleno de aire y entorpezca la medida. Se prolonga el va- 
ciado durante 15-20 minutes para eliminar el gas que pu- 
dieran contener los poros de la muestra. Se da paso al mer­
curio lentamente a traves de la llave c_ hasta un nivel al­
go superior al del enrase, y , una vez puesto el aparato a 
la presion atmosférica, se precede al enrase definitive 
con ayuda de la llave £. Leida la temperatura del mercu­
rio, se desconecta el picnometro, se eliniina la grasa del 
cone y se precede a pesarlo frente a una tara constante 
de 400 g.
Esta misma operacion se répite sin catalizador para
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obtener el peso del picnometro lleno de mercurio.
C à l c u l o La densidad de un solido medida por picno- 
metria viene dada por la férmula;
 ------------------------------. f
L  ^3 - ^2 - ^4
en la que
= Peso que équilibra la tara con picnémetro vacio
Pg = Peso que équilibra la tara con picnémetro y ca­
talizador
P^ = Peso que équilibra la tara con picnémetro, ca­
talizador y mercurio
= Peso que équilibra la tara con catalizador y 
mercurio
- Densidad del mercurio a la temperatura de la 
experiencia
En nuestro caso hacemos; P^  ^- P^ = P = peso del cata­
lizador, con lo que disminuimos el error de la medida al 
no hacer necesaria la doble pesada del picnémetro con y 
8in catalizador; de esta forma:
f p + P3 - ?4
Por ejemplo, para el catalizador B.G.8.70.12.550
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pro cedlando como hemos especificado en el apart ado anterior 
hemos obtenidos los siguientes resultados:
P = 6 , 4K) $ jr g 
P j =  t31,2l5^ g 
P4=2t,90o 
f  = 13,534 g/cm^ a 25ac
€^4013 ^
Den aid. aparente = — -----------------     #13,534 = 0,736 g/om^
6,#13+133,215-21,900
Los resultadoa de las medidas de densidades aparentes, 
obtenidos para los 31 catalizadores elegidos, estân repre­
sentados en las Tablas X, XI y XII (Seccidn III: Resultados 
Expérimentales).
Medida de la densidad real:
Se sualen amp1ear tres métodoa générales de medida de 
la densidad real:
a) Picttometrla con agua o alcohol isopropllico (49) 
alguiendo técnicas especialea para la elimlnacidn de las bur 
bujas de aire retenidas en los poros.
b) Densitometrla a volumen constants don helio, por pmga 
da del mercurio desplazado por el gas (53)
c) Densitometrla con hello por medida de presiones y 
voldmenes (54)
Hemos eiegidp el dltimo método empleando ^  aparato y 
la técnica descritos a continuacidn.
Descripcidn del aparato: El aparato se halla represen- 
tado en esquema an la fig. 9 y oonsta esenciaimente de una
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instalacion de vacio que permite aloanzar presiones del or 
den de 10”  ^tor con bastante rapidez; un dispositive B de 
medida del helio introducido, compuesto de cinco bulbos con 
enrase capilar en baho de agua, entrada de aire comprimi- 
do para la agitacion y termometro para la medida de la tern 
peratura; un manomètre A para la lectura de la presion de 
equilibrio; un deposito 0 de helio espectroscopico y un - 
bulbo D, desmontable en dos partes que facilitan la.carga 
y descarga de la muestra sin que entre en contacto con la 
grasa del cono. Ademas para el moviciento del mercurio en 
A y B posee dos matraces-deposlto E y B con vacio y aire 
a presion.
Modo de efectuar una medida; Previamente se calibra- 
ron con mercurio los volumenes de los bulbos del disposi­
tive de medida del gas, obtenie'ndose los resultados si - 
guientes;
Volumen desde el enrase 5 182,10^ cm^
" 4 8 3 ,2 6 5 "
” 3 46,18g «
« 2 23 ,765 "
" " " 1 10,5520 ”
Tambien se calibro el volumen de los tubos capilares 
h,£,b,£ y résulté ser 1,50Q cm^.
En esquema el método consiste en determinar los volu
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menes de helio en condiciones normaleb , contenido entre - 
las llaves h y £, el enrase h y el enrase correspondiente 
en B, asf como el del hulho D entre las llaves h y a.
Estos volumenes se determinaron de la siguiente for -
ma;
1) Se hace vacio en el aparato ahriendo todas las lia 
ves menos la £.
2) Se cierran todas las llaves y se introduce helio - 
en los hulho8 con ayuda de las llaves £ y £.
3) Se sube el mercurio en B hasta el enrase 5.
4) Se enrasa el mercurio en A al nivel fijo h
5) Se lee la presion en A y, conocidas las temperatu 
ras ambiente y en el baho B, puede co&ocmrse el volumen de 
gas en condiciones normales, contenido en la zona compren 
dida entre las llaves £ y b y los enrases h y  5 .  Para ob­
tener este volumen como media de tres medidas se repiten
los apartados 3 ,  4 y  5 para los enrases 4 y  3.
6) Se abre la llave b y, enrasado el mercurio en 4 y
h, se leen la temperatura y presion y se calcula el nuevo 
volumen. Se repite la operacion para los enrases 3 y 2.
7) Por diferencia entre ambos se calcula el volumen 
del bulbo vacio entre las llaves a y b
Se repiten estas medidas con un peso determinado de
catalizador en el bulbo. La diferencia entre los volumenes 
del bulbo vacio y con catalizador es el volumen real de - 
las pastillas. A partir de estos datos, dividiendo el peso
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de las pastillas por el volumen real asl obtenldo, tenemos
la densidad real del catalizador.
Ejemplo de una medida; Vamos a detallar el oàlculo de
la densidad real del catalizador B.G.8.70.Î2.550 a partir
de los datos obtenidos en las medidas desoritas en el apar- 
tado anterior.
El pesg^e la muestra fué de 8,172 g. y los datos ob­
tenidos después de bêchas las correcciones de dilatacién 
del mercurio del manometro, etc., son;
Enrase Llave B Presion Temp, en B Temp. ambient.
5 cerrada 98,2 293,2 291,9
4 I 193,2 293,3 292,2
3 I 383,5 293,4 292,4
4 abierta 162,4 ■ 293,5 292,4
3 I 278,9 293,5 292,4
2 I 423,3 293,4 292,4
Gon los datos de las tres primeras llneas podemos cal­
cular el volumen He en condiciones normales, introducido en 
el aparato teniendo en cuentd el volumen de los bulbos en 
B y de los tubos capilares, asl como la presién y tempera­
tura de la experiencia:
273,1
760
182,105.98,2 1,500.98,2
2#3,2 291,9
22,4246 cm3
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273,1 93,269.193,2 1,500.193,2
4 ; ----- . ----------------------------   22,3470 om3
760 293,3 292,2
273,1 46,188.383,5 1,500.383,5
3 • ---—  • ------ ———— — ———— = 22,4082 oni3
760 293,4 2 9 2 ,4
Valor medio = 22,423 om3 (1)
Del mismo modo, con los datos de las tres tlltimas 
llneas de la tabla, podemos calcular los volumenes de He 
en condiciones normales que queda en B después de abier­
ta la llave b
273.1 93,269.162,4 1,500.162,4
4 2 —— —— , ———————————— — ——————————— = 1 8 ,8 5 0 4 cm3
760 293,5 29 2 ,4
273.1 46,188.178,9 1,500.278,9
3 2 ------—— • —------------------ — —— — ---------------------- ——  =  16 ,2 9 09 cm3
760 293,5 292,4
273.1 23,765.423,3 1,500.423,3
760 293,4 2 9 2 ,4
Restando estos valores de (l) obtenemos los voldmenes de 
He en condiciones normales contenidos en el bulbo con el 
catalizador;
4: 2 2 ,4 2 3 - 18,850 = 3,573 cm3
3: 22,423 - 16,291 = 6,132 om3
2: 22,423 - 13,103 = 9,320 cm3
Y reduciendo estos volumenes a las condiciones de la
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experiencia obtenemos el volumen real del bulbo oon oata- 
lizador:
3.573.292.4 760
4 * ——————————— • — — — 17 ,902 GIB5
162.9 273,1
6 .1 3 2.292 .4 760
3 * —--- ----—— • —— = 17 ,891 GUI
278.9 273,1
9 .320.292 .4 760
2 Î — ————————— , ——— — — 1 7 ,9 1 6 cm
423,3 273,1
Valor medio = 17,905 cm^
Vol-umen real del catalizador = 21,154 - 17,905 = 3,249 cm3
8.172
Densidad real  -----  = 2,51c
3.249 2
Los valores de las densidades reales obtenidas para 
los 31 catalizadores estan representadas en las Tablas 
XIII, XIV y XV (Seccion III; Resultados Expérimentales).
11,6,- SUPERFICIE ESPECIEICA
La superficie especffica de un catalizador es uno de 
los factures que influyen en su actividad, ya que la acti- 
vidad vendra dada por definicion por la ecuacion;
Actividad = (actividad especifica)X(superficie especlfica)
—6C—
y al conservarse constante por cada tipo de catalizador 
su actividad especifica, la actividad sera proporcional a 
la superficie especifica.
Por tantO; para catalizadores que posean dproximada- 
mente la misma actividad especifica, su superficie especi­
fica es una medida directa de su actividad siempre que, 
como ya veremos, no haya problèmes de difusidn en poros.
Método de medida;
Los métodos mas empleados consister, en la medida de 
la adsorcion de un gas o vapor (ri-butano (55) , propano 
556) y âcido estearico (57)) sobre el catalizador a la 
temperature ambiente o por encima de esta, o de la adsor­
cion de nitrogeno a la temperatura del nitrogeno liquide, 
conocido como método de Brunauer, Emmet y Teller, que es 
el que hemos usado.
N ^ e  detalla el fundament o teorico del método (58, 
59,60), aparato y técnica de medida, pues fue ampliamen- 
te descrito por Hernaez Marin en su Tesis Doctoral (61).
Los resultados obtenidos para la superficie especi­
fica de los 31 catalizadores elegidos, est^n representa- 
dos en las Tablas XVI, XVII y XVII (Seccién III; Resulta­
dos Expérimentales).
II.7.- DISTRIBUTION DE VOLÜIVIEN DE PORO
El conocimiento de la distribucién del volumen de p£
—bi­
ros nos permits calendar las fracciones de la superficie 
del catalizador accesibles al gas-oil, a efectos de la di­
fusion en poros de pequeno diametro, y deducir lo que po- 
drlamos llamar "factores de actividad de la superficie del 
catalizador", como veremos en la Discusién de Resultados 
(Seccion IV.2.e.).
Método de medida; Corrientemente se détermina la dis­
tribution de volumen de poros midiendo el nitrégeno conden- 
sado en un aparato de adsorcion de gas (62,63,64); estos 
métodos presentan la dificultad deLtiempo que ha de em- 
plearse en la deteminaoion de las isotermas de adsorcién- 
desorcion y la desventaja del trabajo a temperatura de ni­
trogeno liquido. El método del poroslmetro de mercurio a 
altas presiones (50) présenta el inconvénients del monta je 
de un aparato resistente a altas presiones (hasta 10^ atm. ) 
y la imposibilidad de efectuar medidas en catalizadores de 
baja resistencia mecanica, Los métodos mas convenient es y 
sencillos parecen ser los de pesada directa de un vapor 
apropiado condensais a su presién de saturacién (65, 66); 
se ha demostrado, s in embargo, que taies medidas dan a me 9 
nudo valores de tamafio de poro excesivamente altos por la 
existencia de condensacion interparticular. Esta dificul­
tad puede soslayarse con el método de Benesi, Bonnard y 
Lee (67), que es el que nosotros hemos empleado, disolvien 
do suficiente soluto no volatil en el liquide saturante 
para rebajar su presién de vapor al grade deseado.
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E1 fundamento de este método consiste en representar 
convenientemente el volumen de poro como una malla de mi- 
croporos cilfndricos. Segun esto, el limite de di&netro 
de poro efectivo por debajo del cual se encuentran todos 
los poros en los que tiene lugar la condensacién capilar, 
se puede calcular en términos de la presién relativa del 
liquide saturante por medio de la ecuacién de Kelvin;
4. Y  .V.cos 0
D  -- 1--------
RT.ln P/Pq
donde
D = limite del diémetro de poro en cm.
Y = Tensién superficial en erg/cm^
V = Volumen molar en cm^/mol
6 = Angulo de contacte ifquido-sélido = Oô (68)
R = Constante de los gases = 8,31.1o7 bar.cm3/SK.mol
T = Temperatura absoluta
P/Pq = Presién relativa del liquide saturante.
Descripcién del aparato; El aparato utilizado en la 
medida de la distribucién de volumen de poro es el represen 
tado esquematicamente en la fig. 10. El bulbo A, de 75 om^ 
de capacidad, unido con un cono al reste del aparato, es el 
depésito de la mezcla liquide saturante-soluto no volétil. 
Para medir la presiôn de vapor de la mezcla va provisto de
un manometro 0 con una de sus ramas oonectada al aparato - 
de vaclo mediante la Have a. El deseoador D, de 16 cm. de 
diamètre, va directamente conectado al bulbo al manomè­
tre G y tiene una toma de aire b y una conduceion de eva - 
cuacion a vacio a través de la Have £• En el desecador se 
colocan las muestras objeto de la medida. Ademàs el aparato 
esta provisto de un termometro de presion de vapor del li­
quide saturante pure, que nos permits conocer en cada mo - 
mente y para cada temperatura de experiencia la relacion - 
P/Pq por lectura en los manomètres G y B. Todo el aparato 
esta construido de tal manera que cierra perfectamente a
vacio
i|A
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Modo de efectuar una medida: Se escogio el tetraeloru- 
ro de carbone como liquido âaturante por ser no polar, co­
rne roialmente asequible en forma muy pura y de molëcula es- 
férica, y como soluto el cetano (n-hexadecano) por su baja 
tension de vapor (0,002 mm. a 25^0) y por ser también no 
polar. Hemos empleado tetracloruro de carbone "Merck", rea£ 
tivo de analisis, y cetano, reactive de laboratorio, de la 
casa "The General Chemical & Pharmaceutical Co. Ltd".
El tetracloruro de carbono présenta un comportamiento 
muy cercano a la ley de Raoult en un intervale de composi- 
cion tetracloruro de carbono-oetano con presion relativa de 
0,75 a 1. La desviacion de la idealidad, estimado por medio 
de la ecuacion de Hildebrant-Elory-Huggins (69)> es solo 
del 0,5^ en el intervale antes indicado: segun esto, y con 
ayuda de la formula de Kelvin, podemos calculas las presi_o 
nés relativas y el porcentaje en volumen de cetano en te­
tracloruro de carbono, necesario para la medida de volumen 
de poro por debajo de 700, 300 y 150 A, que son los valo­
res que hemos elegido:
Diamètre de poro Presion relativa Cetano en vol.
A f/Po
150 0,774 46,8
300 0,879 29,3
7C0 0,943 15,3
Preparadas las soluoiones cetano-CCl^ segun la tabla
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ant erior, se seoan cinco muestras dobles (0,5 g) de oatali- 
zador de 48 a 100 mallas, contenidas en pequenos pesasus- 
tancias (15 x 20 mm.) a llO^C en vaoio durante tres horas 
y se pesan, transfiriéndolas seguidamente al desecador. Se 
carga el bulbo A con 50 cm3 de la solucidn y, una vez conec_ 
tado el aparato se le sumerge en un bano de aire liquide con 
lo que las pérdidas por evaporacion del CCl^ al hacer el va- 
010 son practicamente nulas, permaneciendo constante su com- 
posioion. Después de ebiertos los pesasustancias y cerrado 
el desecador se hace vaoio por la Have £ durante unes 20 
minutes. Se cierra la Have £ y se quit a el bano de aire li­
quide, dejando que el bulbo adquiera la temperatura amblen­
te , en cuyo memento la relacion de las lecturas en los man£ 
metros B y 0 debe ser igual a la presidn relativa correspon 
diente al diàmetro de poro que se mide. Entonces de deja 6 
horas oara que enlace el equilibrio a la temperatura ambien 
te, que no debe variar mas de 5 grades a lo largo de la ad­
sorcion.
Alcanzado el equilibrio, se anota la temperatura am- 
biente y se introduce aire lentamente en el desecador; se 
quita la tapa, se cierran los pesasustancias tan rapidamen- 
te como sea posible y se pesan.
Los volumenes de poro se oalculan por el aumento de p£ 
so de las mue stras y la densidad del 001^ a la temperatura 
de la experiencia, El volumen de poro por gramo de cataliza-
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dor, segun se ve facilmente, sera:
P .
V = ----  en om-^ /g,
d.P'
en que
P = Aumento de peso de la muestra, en g.
d = Densidad del OCl^ en g/cm3 a la temperatura de la 
experiencia.
P ’= Peso de la muestra, en g.
Los valores de los volumenes de poro de los 31 oatali- 
zadores para los tres didmetros de poro elegidos estan re- 
presentados en las Tablas XIX, XX y XXI (Seccidn III: Re­
sultados Expérimentales).
11,8.- AOIDEZ
La valoracion de la acidez de la superficie de los ca­
talizadores es de gran importancia por el papel que desem- 
pena en las reacciones de cracking, polimerizacion, alqui- 
laoi6n e isomerizacion de hidrocarburos como veremos mds ex 
tensamente en la Discusion de Resultados (Seccion IV.2.b. 
y IV.2.a.).
Método de medida; Se han descrito en la bibliografla 
varies métodos para la medida del numéro de centres àcidos 
para catalizadores silice-alumina. Entre ellos los mas
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importantes son; valoracion en solucion acuosa con alcali- 
titulado, hidrolisis de la sacarosa, desprendimiento de car 
bonico de una solucion de carbonate, desprendimiento de me- 
tano del reactive de Zerewitinoff (70,71) y adsorcion de va­
por de quinoleina (72), amoniaco, piridina y trimetilamina a 
temperaturas elevadas (73). La determinacion en solucion 
acuosa de valores para la acidez que, probablemente , inclu- 
yen todos los hidroxilos de la superficie, es decir, no se 
mide la acidez que el catalizador posee en las condiciones 
del cracking sino acidez exaltada por el efecto dipolar de 
las moléculas de agua. La adsorcion de vapores basicos a 
altas temperaturas debla, en principle, dar valores de ga- 
rantia para el numéro de centres acides; no obstante, en la 
actualidad, tales medidas son dificiles de justificar por- 
que los catalizadores sLlice-alumina presentan una capaci­
dad de adsorcion flsica elevada.
Reoientemente se han ensayado tres métodos generates 
de valoracion de la acidez en medios no polares que no pr£ 
sentan los inconvenientes de los anteriores y , por tanto, 
son mas aptos para la medida de la acidez que actua en las 
reacciones de cracking catalitico:
a) Medida del pH de la superficie con iddicadores de 
adsorcion en medios no polares (74).
b) Valoracion de la acidez en varies intervales de pH 
con bases organicas en medios no polares utilizando varies 
indicadores de adsorcion en cada medida (75).
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c) Valoracion de la acidez total de im âcido solido con 
una base organisa, con un liquide no polar como disolvente y 
un indioador de adsorcion para determinar el punto final 
(Johnson, 76). No nos ha side posible utilizar los métodos 
a) y b) porque se obtienen puntos finales muy difusos por la 
superposicion del color del indioador y el ligero color de 
los catalizadores. Por esta razon hemos seguido el método de 
Johnson.
Como indioador se ha escogido el p-dimetilaminoazobence- 
no (amarillo-rojo) que da un punto final nltido, siendo su 
pK (^ 3,3) apropiado para la valoracién de la acidez de ca­
talizadores sllice-alumina.
Hemos usado como disolvente el benceno, con bentaja so­
bre otros, porque es mas facilmente disponible en el comer- 
cio en forma seca.
En cuanto a la base organioa, se requiers, fundamental- 
mente, que se^a de baja volatilidad y que al oxidarse débil- 
mente no de lugar a productos que al adsorberse sobre el ca­
talizador produzcan colores obscures que difioultarian la ob 
servacion del punto final, Por estas razones nos hemos decidi 
do por la bencilamina,
La valoracion ha de durar un periodo de dos o tres dlas 
ya que la adioion gradual de la base disminuye la adsorcién 
de la amina sobre la superficie no âcida del catalizador.
Modo de efectuar una medida: Previamente se prépara una 
solucion 0,025 M de bencilamina en benceno y otra de 1,5 mg.
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de p-dimetilaminoazobenceno en 500 cm3 de benceno. Todos los 
productos empleados son "Merck" y se ha comprobado que son 
perfectamente secos.
Liez muestras triples de 0,2 g. de catalizador de 200 
mallas contenidas en treinta botellines de 10 cm3 de capa­
cidad, se sacan a 500^0 durante tres horas y se les ahade 
5 cm^ de la solucion del indioador en benceno; el colorante 
amarillo reacciona con el solido y da la coloracion roja de 
la forma âcida sobre el catalizador, Utilizamos diez de es­
tas muestras como patrones de virajes ahadiéndoles base va- 
lorada hasta el punto final. A las 20 muestras restantes se 
ahade la basejên porciones de 0,05 cm3 cada 20 minutes con 
una pipeta de 0,1 c m 3  graduada en 0,001 c m 3  provista de pe- 
ra con tornillo micrométrico de las usadas en trabajos mi- 
croquimicos. Después de cada adicion, se agitan las botellas 
durante diez minutes, colocândolas en la gradilla de un vi- 
brador, y prolongando las sucesivas adiciones de base y agi- 
taciones hasta que se obtiens el punto final, comparando los 
colores con las muestras patrones.
La acidez especifica la calculâmes a partir de la amina 
consumida en la valoracion por la formula elemental;
Acidez especifica = N.V./P miliequivalentes/g
donde
N = Normalidad de la base valorada = 0,025 M
V = cm3 de base valorada consumidos
—70—
P = Peso de la muestra de catalizador, en g.
Los valores de la acidez especifica, asl obtenidos y 
calculados, para los 31 catalizadores elegidos, estan re- 
presentado en las Tablas XXII, XXIII y XXIV (Seccion III;
Resultados Expérimentales),
ESSULTADOS BXPEHDIENTAIiES
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III,- HSSÜLTABOS EXPERIMENTALES
Saguidamente damos las tablas de resultados «sqperl- 
mentales para las expertencias efectuadaa* H w o s  de haoer 
constar que cada una de las tablas se obtiens como se in.*.' 
died en el apartado correapondiente.
En las Tablas I a III se dan los valore# correspon- 
dientes a las medidas de actividad da les catalizadoras 
en el aparato CAT"A". En las Tablas IT a VI, los resulta­
dos del anâlisis quimico de los catalizadores. En las Ta­
blas VII a IX,los resultados de las medidas de la denèi- 
dad de relleno. En las Tablas X a XII, lOs valores de la 
densidad aparente. En las Tablas XIII #  XV, los valores 
de la densidad real. En las Tablas XVI a XVIII, los valo- 
res de la superficie especifica de lo s catàll zadoirsg. Sa 
las Tablas XIX a XXI, los voldmenes de poro, y, finaimèi 
te en las Tablas XXII a XXIV, los valore# d# la acldé® 
paclfica de los catalizadores. >
En relacidn con la precision asignada a los result#-' 
dos, es necesario 'aolarar que, aunque #i algunae tablas 
parece que existen discrepancies re spec to al ndmero de ci- 
fras exactes con que se dan los resultados, sa debe a que 
el error del método aumenta mucho por las condiciones ea- 
peciales en que han de hacerse ciertas determinaciones.
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TABLA I
Catalizador i> gasolina. io gas Densidad
gas
^ carbdn
B.A.O. 0. 0.550 2t»2 0 7o 0,9a
B.A.2. 40. 5.550 2® f 2, 2 h ■K,2g
B.A.2. 40. 5.650 25,6 2 io ■6,08 1,6$
B.A.2. 40. 5.750 23,6 1 5o 0,9g 1,1%
B.A.5. 40. 5.550 31,0 2 98 t,33 2 ,3 3
B.A.5. 40. 5.650 32,0 3 12 1 ,2c 2 ,1 3
B.A.5. 40. 5.750 t8,6 0 75 6,Oo 0,9s
B.A.8. 40. 5.550 29,4 2 % 1 ,3 5 2 ,6 0
B.A.8. 40. 5.650 24,0 2 h 1,18 2 ,0 6
B.A.8. 40. 5.750 15,6 0 b 0,8a 0 ,7 5
B.A.2. 70. 5.550 27,0 2 1Q 6 ,2a 2,4g
B.A.5. 70. 5.550 33, Q 2 ^7 1,36 2,4.j
B.A.8. 70. 5.550 36,2 2 «3 t,4i 2,5o
B.A.2.100. 5.550 39,8 3 66 1,56 2,5,
B.A.5.100. 5.550 43,6 5 7& 1,5q 2:,0g
B.A.8.100. 5.550 41,2 3 4i; 1 ,5 3
B.A.2. 40.12.550 18,8 t h 1,1%
B.A.2. 40.12.650 t6 ,o 0 8i I'Og 1,2$
B.A.2. 40.12.750 14,4 0 H 1 «Og. 1,0 ,:
B.A.5. 40.12.550 15,2 0 6o 1 ,0 6 1,3o
B.A.8. 40.12.550 16,4 0 64 1 ,1a 1,3a
B.A.2. 70.12.550 23,8 2 44 1 ,33: 2,3g
B.A.2. 70.12.650 
1_____________________
20,0 1 46 1,2g 1 ,7q
(Contl#tia)
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TABLA I (continuacidn)
C ata lizad or ÿ  gasoliua ^ gas Densidad
gas
^  oarW n
B .A .2 . 70.12.750 19,4 0,7g 1 , %
B .A .5 . 70.12.550 32^6 2,46 1,43 2 ,5 q
B .A .8 . 70.12.550 39,8 4,74 t ,4 6 2 ,9 $
B .A .2 .100.12.550 40, g 6,3? 1,52^ 2 ,® î
B .A .2 .100.12.550 38,6 3 ,9 , 1 ,% 2 , 23
B .A .2 .100.12.750 3 9 ,2 ' 3,2% 1 ,3 $ 1,4%
B .A .5 .100.12.550 31,0 1 ,56 t , % 1 , 1$
B .A .8. 100.12.550 24,0 0 , 8% 1 , % 0 ,6 3
B .A .2 . 40.20.550 16,2 0 ,5a 1, % 0 ,5 q
B .A .2 . 40.20.650 13,0 0,55 1 , 2ÿ 0 ,9 g
B .A .2 . 40.20.750 12,2 0 , 2% 0,9% 0 ,5 $
B .A .5 . 40.20.550 16,0 0 ,7 2 1 , 1% 1, 2$
B .A .8. 40.20.550 21,0 1 , 1% 2*^ 1,9o
B .A .2 . 70.20.550 2 0 ,6 1 , 0% 1,30 1, 2$
B .A .5 . 70.20.550 2 9 ,8 1,9o 1,3% 2V'4g
B .A .8. 70.20.550 38,2 5 ,1g 1,5o 3 ,8 4
B .A .2 .100.20.550 3 4 '4 3 ,9 6 ■ 1 , % ' ' 1,5o
B .A .5 .100.20.550 28 ,4 1, 84. 2 , 02; 0 4
B .A .8. 100.20.550 18,8 0,5»j 1 ,0 6 0 ,4 q
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TABLA II
C ata lizad o r i> gaaolina i> gas BfB dàad
gaa
B.G.O. 0 . 0.550 20,4 2,6g 0 ,3 $ 1,8$
B .G .2 . 40. 5.550 20,8. 2. I 0 0 ,5  a 1 , 8 4
B .G .5 . 40. 5.550 2 6 ,6 2,85 0 , 7 , 2 ,06
B .G .8 . 40. 5.550 2 4 ,4 t . 8 j 0 , 6 4 i , 6 $
B .G .2 . 70. 5.550 23,4 1,4a 0,7(0 0 ,7 $
B .G .5 . 70. 5.550 2 5 .2 1, 3% 0 , 8q 0 ,8 6
B .G .8 . 70. 5.550 2 5 ,2 1, l 2 0,@2 1 ,0%
B .G .2 .100 . 5.550 2 5 ,2 0 ,8 g 1,15 0 , 8%
B .G .5 .100. 5.550 19 ,2 0,60 0 ,9 $ 0 ,5 $
B .G .8 .100. 5.550 14,4 0,3o 0 ,7 6 0 , %
B .G .2 . 40.12.550 25 ,0 2,4g 0 ,6 6 1 , %
B .G .5 . 40.12.550 2 5 ,2 1 ,6$ 0 ,7  s 1 ,3 $
B .G .8 . 40.12.550 26,0 2 ,0 $ 0 ,7 $ l ,3 o
B .G .2 . 70.12.550 2 6 ,8 1 ,2 2 1 ,0 $ t , i o
B .G .5 . 70.12.550 2 9 ,6 1 ,7 6 1 ,0 $ 1 ,0 $
B .G .8. 70.12.550 2 4 ,2 1 ,1a 1,06 0 ,9 $
B .G .2 .1 0 0 .12.550 21,8 l ,3 g 0 ,5 $
B .G .5 .1 0 0 .12.550 14,4 0 , 8g, ' 0,7% ': 0 , 3 g . ,
B .G .8 .1 0 0 .12.550 13,4 0 ,4 q 0 , %
B .G .2 . 40.20.550 24 ,2 0,8% 0 ,84 1,24
B .G .5 . 40.20.550 26,4 1,86 0 , 9 6 1 ,%
B .G .8 . 40.20.550 2 8 ,2 2,1% l,O o 1 ,1 $
B .G .2 . 70.20.550 25 ,8 1,46 i , i o 1,13
(G o n tim ia )
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TABLA II (Continuaoiôn)
Catalizador io gasolina io gas Densidad
gas
io carbdn
B.G.5. 70.20.550 25,4 1,3$ 1,04 0,7%
B.G.8. 70.20.550 23,0 1,6q 1,06
B.G.2.100. 20.550 15,6 0,4% 0,9a 0,4$
B.G.5.100.20.550 13» 4 0,2a 0,7$ 0,2&
B. G.8.100.20.550 12,8 0,1$ 0 ,6% 0,3$
TABLA III
Catalizador i gasolina i gas Osnsldad
gas
io oarbdn
S.B.G.O. 0. 0.550 16,6 0,5a 0,9$ 1,3%
S.B.G.2. 40. 5.550 33, a 1,96 1,3$ 2 , %
S.B.G.5. 40. 5.550 40,0 3,54 1 ,4o 2,6ft
S.B.G.8. 40. 5.550 44,0 3,5a t,4o 4,1ft
S.B.G.2. 70. 5.550 45,% 6,2$ 1,5$ 2,6ft
S.B.G.5. 70. 5.550 47,2 8,54 1,5% 3,4$
S.B.G.8. 70. 5.550 46, a 8,6$ 1,5$ 3,3o
S.B.G.2.100. 5.550 45,2 8,6q 1,5% 2,36
S.B.G.5.100. 5.550 3o.a 2,26 1,35 0,6%
S.B.G.8.100. 5.550 14, g 0,2$ 0,8$ 0,2ft
S.B.G.2. 40.12.550 42,0 2,45 t,5o 2,4a
S.B.G.5. 40.12.550 44,a 5,1a 1,4% 2,Oo
S.B.G.8. 40.12.550 45,4 3,55 1,5$ 2,5$
S.B.G.2. 70.12.550 48,4 6,5$ 1,5% 2,96
(Continda)
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TABLA III (Contlnuaèldn)
Catalizador i gasolina ^ gas Dsnstdad
S.B.G.5. 70.12.550 42,a 7,ta t,5$ 2 , %
S.B.G.8. 70.12.550 45,2 6,3$ 1’^ 3 1,7$
S.B.G.2.100.12.550 38,0 2,14 1.9$ 1,3$
8.B.G.5.100.12.550 11,8 0,2% 0,9% 0 , %
S.B. G.8.100.12.550 rgli 0,t% 0,9% 0, %
S.B.G.2. 40.20.550 42, a 3,15 1,46 2, to
S.B.G.5. 40.20.550 44,a 4,6$ 1,5$ 2,44
S.B. G.8. 40.20.550 45,0 2,8% 1,5$ 2,lZ
S.B. G.2. 70.20.550 42,0 3,7a 1,54 2,7a
S.B.G.5. 70.20.550 41, a 4,24 1,5$ 2,7q
S,B.G.8. 70.20.550 38, g 1,4% 1,56 1,84
S.B. G. 2.100.20.550 32,2 l,4o 1,3a 0,8$
S.B. G.5.100.20.550 10,4 0,13 0,7% 0,3$
S.B. G.8.100.20.550 to $ 2^ 0,08$ 0,6$ 0,2$
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TABLA IV
Catalizador SiOp
total
i SiOg. 
oombinada
^ A12P3 F.2O3
B»A*0* 0. 0.550 65, g 63,5 21*9 2,3o
B.A.2* 40. 5.550 67,5 65,2 25,5 1,56
B* A. 2 . 40. 5.650 67,5 65,0 25,5 1,56
B.A.2. 40. 5.750 67,5 64,9 25,5 1,56
B.A.5. 40. 5.550 67,% 65,0 25,2: 1,5g
B.A.5. 40. 5.650 67,% 64,a 25,2 1,5g
B. A. 5. 40. 5.750 67,% 64,4 25,2 1,52
B.A.8. 40. 5.550 68,1 64,g 24,9 1,54
B.A.8. 40. 5.650 68,1 64,6 24,9 1,54
B.A.8. 40. 5.750 68,1 64,5 Z4,g 1,54
B.A.2. 70. 5.550 68,5 65,3 24,9 1,54
B.A.5. 70. 5.550 68,9 65,2: 24,4 1,5o
B.A.8. 70. 5.550 69,4 64,9 23,9
B.A.2. 100. 5.550 69,9 63,9 22,6 1,3®
B.A.5. 100. 5.550 74,0 62,2 14,® 1,15
B.A.8.100. 5.550 78,5 58,g 15,6 1,®2
B.A.2. 40.12.550 67,% 64,g 24 9 g 1,7$
B.A.2. 40.12.650 67,% 64,6: 24,9 1,7$
B.A.2. 40.12.750 67,% 64,1 zA.g 1,7$
B.A.5. 40.12.550 68,0 65,0 24,5 1»7&
B.A.8. 40.12.550 68,4 65,0 24,2 1,7o
B.A.2. 70.12.550 69,1 64,g 24,2 1,6g
B.A.2. 70.12.650 69,1 65,4 24,2 1,6g
(Continda)
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TABLA 17 (Coatlnuael6n)
Catalizador i> SiOp 
total^
i 810* 
comblnSâa
ft Alj^$ i
B.A.2. 70.12.750 59,% 66,0 24,2 1,6g
B.A.5. 70.12.550 69,g 64,2 23,g 1,5®
B.A.8. 70.12.550 70,$ 64,% 23,2 1,5g
B.A.2.100.12.550 72,4 59,5 20.4 1,32
B.A.2.100,12.550 72*4 60,4 20,4 l,3z
B.A.2.100.12.750 72,4 62,0 20,4 1,32
B.A.5.100.12.550 77,1 54,% 15,3 0,9g
B.A.8.100.12.550 83,5 45,t 11,6 0,74
B.A.2. 40.20.550 68,% 65,, 24,5 1,85
B.A.2. 40.20.650 58,% 64,3 24,5 1,85
,B.A.2. 40.20.750 68,% 62,% 24,5 1,85
B.A.5. 40.20.550 68,4 65,2 24,% 1,75
B.A.8. 40.20.550 68,g 65,4 23,1 1,7g
B.A.2. 70.20.550 69,6 65,0 23,% 1,7®
B.A.5. 70.20.550 70,5 65,0 22,6 1,6g
B.A.8. 70.20.550 71, g 54,3 # #
B.A.2.100.20.550 75,2 58,$ 17,4 1,3e
B.A.5.100.20.550 81,2 52, g .«,$■ 0.92
B.A.8.100.20.550 88, t 44,0 6,® 0,5e
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TABLA V
Catalizador ft SiO* 
total
ft SiOg 
combinada
ît AlgPj * Ï-Sp j
B.G.O. 0. 0.550 63,8 60,4 16,® 3,85.
B.G.2. 40. 5.550 67,2 6 4 ,4 "(8* Y 4» 3g
B.G.5. 40. 5.550 67,% 64,5 17,g 4,4g
B.G.8. 40. 5.550 6 8 ,5 63,6 17,8 4,2r
B.G.2. 70. 5.550 68,g 63,0 17,5 4,3g
B.G.5. 70. 5.550 69,6 63,2 16,3 3 ,9 4
B.G.8. 70. 5.550 71,% 6 4 ,4 16,2 3 ,8 3
B.G.2.100. 5.550 73,5 60,1 14, g 3,54
B.G.5.100. 5.550 76 ,8 57,7 11,a 3,1%
B.G.8.100. 5.550 80,6 55,0 9'3 2,3o
B.G.2. 40.12.550 67, g 64,6 18,%
B.G.5. 40.12.550 67, g 64,2 18,6 3,3g
B.G.8. 40.12.550 6 8 ,5 63,2 18,$ 3,4$
B.G.2. 70.12.550 70, t 61, t 17,Q 3,02
BÎG.5. 70.12.550 71,2 59,5 16,T % 9 a
B.G.8. 70.12.550 73*2 59,6 14,6 2,7i
B.G.2.100.12.550 78, t 58,%
B.G.5.100.12.550 80,0 56,2 10,1 2,0g
B.G.8.100.12.550 81,% 53,% 8 ,6 1,4$
B.G.2. 40.20.550 68,% 65,% 19,5 2,47
B.G.5. 40.20.550 69,% 64,% 79,3 2,28
B.G.8. 40.20.550 69,5 63,% 19,2 2,2g
B.G.2. 70.20.550 71,4 62, g 17,% 2,tg
(Continda)
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TABLA V (Continuacidn)
Catalizador ft SiO, 
total
i SiOo 
combinada
B.G.5. 70.20.550 73,8 60, g 1 5 ,4
B.G.8. 70.20.550 76, g 58,4 1 2 ,8 1 ,6$
B.G.2.100.20.550 8 1 ,3 55,2 10, g 1,4o
B.G.5.100.20.550 83 ,0 54,7 9,2 1 , %
B.g.8.100.20.550 8 3,g 52,g 8 ,& 0 ,8%
TABLA VI
Catalizador ft SiOp 
total
ft si02 
combinada
ft Algpj ft ï . ^ 3
8.B.G.O. 0 . 0.550 6 2 ,3 58,7 2 0 ,4 1:,73
8.B.G.2. 40. 5.550 6 8 ,6 63,g ; 23,t' 2 ,2Ù
8.B.G.5. 40. 5.550 6 9 ,4 6 3 ,2 2 ,1®
8.B.G.8. 40. 5.550 7 0 ,5 6 2 *2 2 1 ,0 2 ,0 6
S.B.G.2. 70. 5.550 7 0 ,4 63,8 2 0,® : 1,9#
8.B.G.5. 70. 5.550 72,0 62,0 19)!%,' : ' 1,9%
8 .B.G.8. 70. 5.550 73,8 60, Y 13,0 1,7$
S.B. G. 2.100. 5.550 77,% 5 5 . 5 1§,7 1 ,6 0
S. B. G. 5.100. 5.550 8 4 , 7 4 6 , 6 9 , 6 0,9o
S.B.G.8. 100. 5.550 9 1 , 5 30,g 3 ,3 0,3%
S.B. G. 2. 40. 12.550 6 9 , 7 6 5 , 5 21 ,g- 1 ,8 4
S.B. G. 5 . 40. 12.550 70,5 63,g 2 1 ,2 2»0ô
S.B.g.8. 40. 12.550 7 1 , 1 6 1 , 8 2 0 ,2 1,9a
(Continda)
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TABLA 71 (Continuaciôn)
Catalizador jt SiOo 
total
ft SiOg 
combinada
S.B. G.2. 70.12.550 71,5 6 2 ,2 20 )0 1,9®
S.B.G.5. 70.12.550 74,6 6 0 ,5 1 7 ,0 1,5®
S.B.G.8. 70.12.550 77,5 56,2 1 4 ,9
S.B.G.2.100.12.550 84 ,7 47,6 1 0 ,2 0,95
S.B.G.5.100.12.550 9 2 ,3 23,0 2,9 0 ,2 ®
S.B. G.8.100.12.550 92,g 20 ,6 2 , g 0.25
S.B. G. 2. 40.20.550 7 0 ,7 64,6 20,% t,H
S.B.G.5 . 40 . 20.550 7 1 ,4 6 3 ,3 20,3 t , %
S.B. G.8. 40.20.550 72,2 6 1 ,6 1 9 ,2 1,8%
S.B.G.2. 70.20.550 72,6 62,1 1 9 ,4 , t,8z
S.B.G.5. 70.20.550 76,7 58,4 16,3 1*5g
S.B.G.8. 70.20.550 8 1 ,3 50,6 12 ,® 1,25
S.B.G.2.100.20.550 86, g 43, t 7 ,8 0 ,7 $
S.B.G.5.100.20.550 93,2 19,2 1 )6% P . i z
S.B.g.8.100.20.550 94. g 18,$ 1,54 P . ig
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TABLA 711
Catalizador
De&aldad 
de relleno
g /c m 3
Catalizador
Deaaldad 
d* rellmio
B . A . O .  0 .  0 . 5 5 0 0 , 9 9 g B . A . 5 .  7 0 . 1 2 . 5 5 0 0 , 9 6 g
B . A . 2 .  4 0 .  5 . 5 5 0 0 , 8 5 g B . A . 8 .  7 0 . 1 2 . 5 5 0 0 , 9 4 g
B . A . 5 .  4 0 .  5 . 5 5 0 0 , 9 3 7 B . A . 2 . 1 0 0 . 1 2 . 5 5 0 0 , 7 4 g
B . A . 8 .  4 0 .  5 . 5 5 0 0,94a B . A . 5 . 1 0 0 . 1 2 . 5 5 0 0 , 6 4 4
B . A . 2 .  7 0 .  5 . 5 5 0 0 , 9 9 o B . A . 8 . 1 0 0 . 1 2 . 5 5 0 0 , 5 6 g
B . A . 5 .  7 0 .  5 . 5 5 0 0 , 9 7 g B . A . 2 .  4 0 . 2 0 . 5 5 0 0 , 9 9 ®
B . A . 8 .  7 0 .  5 . 5 5 0 0 , 9 5 % B . A . 5 .  4 0 . 2 0 . 5 5 0 0 , 9 8 g
B . A . 2 . 1 0 0 .  5 . 5 5 0 0 ,9 1 4 B . A . 8 .  4 0 . 2 0 . 5 5 0 0 , 9 6 g
B . A . 5 . 1 0 0 .  5 . 5 5 0 0 , 7 4 % B . A . 2 .  7 0 . 2 0 . 5 5 0 0 , 9 7 ®
B . A . 8 . 1 0 0 .  5 . 5 5 0 0 , 7 2 ? B . A . 5 .  7 0 . 2 0 . 5 5 0 0 , 9 4 s
B . A . 2 .  4 0 . 1 2 . 5 5 0 0 , 9 1 % B . A . 8 .  7 0 . 2 0 . 5 5 0 0 , 9 1 q
B . A . 5 .  4 0 . 1 2 . 5 5 0 0 ,94 4 B . A .  2 . 1 0 0 . 2 0 . 5 5 0 0 , 7 0 g
B . A . 8 .  4 0 . 1 2 . 5 5 0 0 ,9 9 4 B . A . 5 . 1 0 0 . 2 0 . 5 5 0 0 , 5 6 g
B . A . 2 .  7 0 . 1 2 . 5 5 0 0 , 9 6 7 B . A . 8 . 1 0 0 . 2 0 . 5 5 0 0 , 4 8 %
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TABLA YIII
Catalizador
Benaldad 
de relleno
g/em’
Catalizador
Danaldad 
dft rallano
B.G.O. 0. 0.550 0,70g B.G.5. 70.12.550 0,47 g
B.G.2. 40. 5.550 0,66j B. G. 6. 70.12 .550 0,44s
B.G.5. 40. 5.550 0,60o B. G. 2.100.12. 550 0 ,3 6 0
B.G.8. 40. 5.550 0,56g B. G.5.100.12.550 0 ,3 2 7
B.G.2. 70. 5.550 0,52a B.G.8.100.12 .550 0 ,3 0 5
B.G.5. 70. 5.550 0,46i B.G.2, 40.20.550m 0 ,5 2 5
B.G.8. 70. 5.550 0,46s B,G.5> 40.20 .550 0,50g
B.G.2,100. 5.550 0,422 B.G.8. 40.20.550 0,50,
B.G.5.100. 5.550 0 ,365 B.G.2. 70,20.550 0 ,4 9 7
B.G.8.100. 5.550 0,33g B.G.5. 70.20.550 0,44$
B.G.2. 40,12.550 0,6lg B.G.8. 70.20.550 0 ,4 1 5
B.G.5. 40.12.550 0 ,539 B. G. 2.100. 20. 550 0,36$
B.G.8. 40.12.550 0,52, B.G.5.100.20.550 0 , 3 %
B.G.2. 70.12.550 0,49q B. G.8.100.20.550 0 ,2 9 7
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TABLA IX
Catalizador
Bensidad 
de relleno
g/em^
Catalizador
Bamdldad 
de relleno
S.B.G.O. 0. 0.550 1,0j_ S.B.G.5. 70.12.550 0.53^
S.B.G.2. 40. 5.550 0 .9 3 4 S.B.G.8. 70.12.550 0,446
S.B.G.5. 40. 5.550 0,875 S.B.G.2.100.12.550 0,42g
8.B.G.8. 40. 5.550 0,85g S.B.G.5.100.12.550
S.B.G.2. 70. 5.550 0,7% S.B.G.8.100.12.550 0 ,30,
S.B.G.5. 70. 5.550 0,64a S.B.G.2. 40.20.550 0,83^
S.B.G.8. 70. 5.550 0,56^ S.B.G.5. 40.20.550 0,59a
S.B.G.2.100. 5.550 0 ,4 8 2 S.B.G.8. 40.20.550 0 ,6 6 5
S.B.G.5.100. 5.550 0 ,380 S.B.G.2. 70.20.550 0 ,5 4 4
S.B.G.8.100. 5.550 0,33a S.B.G.5 . 70.20.550 0,47&
S.B.G.2. 40.12.550 0 ,828 S.B.G.8. 70.20.550 0,43$
S.B.G.5. 40.12.550 0,67q S.B.G.2.100. 20. 550 0,39$
S.B.G.8. 40.12.550 0,83g S. B.G.5.100. 20. 550 0 ,3 4 3
S.B.G.2. 70.12.550 0,60j S.B. G.8. 100. 20*550 0 ,36$
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TABLA X
Catalizador
---------!----------- ' ' ........... ; ........ .
Densidaâ aparemt#
B.A.2. 40. 5.550 I.TOq
B.A.2. 70. 5.550 1,7%
B.A.2.100. 5.550 1,534
B.A.5.100. 5.550 ■>,277
B.A.8.100. 5.550 1,22$
B.A.2. 40.12.550  ^'7*5
B.A.2. 70.12.550 1,73o
B.A.2.100.12.550 1 ,2 8 4
B.A.8. 40.20.550 1 ,7 2 3
B.A.8. 70.20.550 1,5*9
B.A.8.100.20.550 0 ,83,
TABLA n
Catalizador
Benaidad egparaata 
g/om^
B.G.2. 40. 5.550 1 ,2 0 4
B.G.8. 40. 5.550 0,99g
B.G.2. 70. 5.550 0 ,8 7 4
B.G.2.100. 5.550 0 ,6 8 4
B.G.8. 40.12.550 0 ,8 9 4
B.G.8. 70.12.550 0,73s
B.G.8.100.12.550 0,53?
B.G.8. 40.20.550 0 ,8 5 4
B.G.8. 70.20.550 0,69$
B.G.8.100. 20.550 0,49$
- 8 6 -
TABLA XII
Catalizador
Densidad aparsnte 
s/tsaA
8.B.G.2. 40. 5.550 1,692
S.B.G.2. 70. 5.550 T.SIg
S.B.G.2.100. 5.550 0,75e
S.B.G.5.100. 5.550 0 ,6 0 7
S.B.G.8.100. 5.550 0,56q
S.B.G.2. 40.12.550 1 ,4 9 7
S.B.G.8. 40.12.550 t,32o
S.B.G.8. 70.12.550 0 ,7 3 3
S.B.G.8.100.12.550 0,54g
S.B. G.8.100.20.550 0,57g
TABLA XIII
Catalizador
Demeldad real 
&/cml
B.A.2. 40. 5.550 2,5o
B.A.2. 70. 5.550 2,5g
B.A.2.100. 5.550 2,5,
B.A.5.100. 5.550 2 ,45
B.A.8.100. 5.550 2,3s
B.A.2. 40.12.550 2 ,5 7
B.A.2. 70.12.550 2 ,5 4
B.A.2.100.12.550 2 ,4 4
B.A.8. 40.20.550 2,5,
B.A.8. 70.20.550 2,45
B.A.8.100.20.550 2 ,1&
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TABLA H V
Catalizador
Bvnaidad real
B.G.2. 40. 5.550
B.G.8. 40. 5.550
B.G.2. 70. 5.550 2,5 j
B.G.2.100. 5.550
B.G.8. 40.12.550 2, %
B.G.8. 70.12.550 2,24
B.G.8.100.12.550 2»3q
B.G.8. 40.20.550
B.G.8. 70.20.550 2 ,2a
B.G.8.100.20.550 2 ,15
TABLA IV
BttiiKLdad
Catalizador
e / m ^
8.B.G.2. 40. 5.550
8.B.G.2. 70. 5.550 2,5*
S.B.G.2.100. 5.550 2,4g
S.B.G.5.100. 5.550
S.B.G.8.100. 5.550 2 ' S
S.B.G.2. 40.12.550 2,*o
S.B.G.8. 40.12.550 2, %
S.B.G.8. 70.12.550 2 ,2?
S.B. G.8.100.12.550 2 , %
S.B.G.8.100.20.550 2 ,2g
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T m m  JOT
CatallzadOT
Sap«eCLelc espcelflea.
B.A,2. 40. 5.550 37,$
B.A.2. 70. 5.550 38 H)
B.A.2.100. 5.550 71,9
B.A.5.100. 5.550 10,5 .1 0
B.A.8.100. 5.550 11,9 .1 0
B.A.2. 40.12.550 ♦3,t
B.A.2. 70.12.550 39,$
B.A.2.100.12.550 10,g.1 0
B.A.8. 40.20.550 39,2
B.A.8. 70.20.550 69, g
B.A.8.100.20.550 7 0 ,9
TABLA I7II
eatallzador
SupexfielC
m^/g
B.G.2. 40. 5.550 73'3
B.G.8. 40. 5.550 87, 3
B.G.2. 70. 5.550 98,g
3.0.2.100.35.550 15,y  10
B.G.8. 40.12.550 « 12,4 .1 0
B.G.8. 70.12.550 14,4 .1 0
B.G.8.100.12.550 13,g. 10
B.G.8. 40.20.550 10,4 .1 0
B.G.8. 70.20.550 1 3 ,^ 1 0
B.G.8.100.20.550 12,g.1 0
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T M s m  m i l
Catalizador
Sup«rfiei* aapaaifioa 
«*/«
S.B.G.2, 40. 5.550 85,4
S.B.G.2. 70. 5.550 11 10
S.B.G.2.100. 5.550 29,0.10
S.B.G.5.100. 5.550 3 4,3 .1 0
S.B.G.8.100, 5.550 29,g.10
S.B.G.2. 40.12.550 9 6,$
S.B.G.8. 40.12.550 1 2 ,$ .1 0
S.B.G.8. 70.12.550 a , * . 1 0
S.B.G.8.100.12.550 2 3,f.1 0
S.B.g.8.100.20.550 22,2*10
Catalizc^or
Voltamen da poro «n cm^/g
d<i%o i d<300 1 d<700 i
B .A .2 . 40. 5 .550 0 ,043? 0.05% 0 ,072g
B .A .2 , 70. 5 .550 0 ,0 3 6 4 0,0570 0 ,0 7 6 .
B .A .2 .1 00 . 5.550 0,0620 0 ,0 8 4 5 0 ,1 10
B .A .5 .1 0 0 . 5 .550 0 ,1 6 $ 0 ,1 7 7
B .A .8 .1 00 . 5.550 0 ,1 4g 0,210 0,236
B .A .2 . 40. 12.550 0 ,0 4 1 j 0 ,056g 0,073o
B .A .2 . 70 ,12 .550 0 ,0 4 4 s 0 , 06% 0 ,0 7 3 4
B .A .2 .100,12.550 0 ,1 0 5 0,14% 0,15%
B .A .8 . 40. 20.550 0 ,0 32 a 0 ,0594 0 ,0 7 3 5
B .A .8 . 70 .20 .550 0,064q 0 ,0 9 0 5 0,0950
B.A«8.100.20.550 0,0630 0,12% 0 ,1 8 6
T J m M  Xt
Catalizador
Tollmen da poro an on^/g
\ ' 'W' - '
d< Œ), A . d < 300 A d <700 A
B.G.2. 40. 5.550 0 , 1 % 0,20gr
B.G.8. 40. 5.550 0 ,0 8 6 9 0,15o 0 ,2 0 6
B.G.2. 70. 5.550 0 ,0 8 4 4 0 ,1 4 4 0 ,2 0 5
B.G.2.100. 5 .5 5 0 0 ,12g Oitgg 0 ,2 6$
B.G.8. 40.12.550 0,084$ 0 ,1 6 4 0 ,21g
B.G.8. 70.12.550 0,13^ 0 f 20»^ 0 ,26g
B.G.8.100.12.550 0 ,1 3 9 0,25o 0 ,30g
B.G.8. 40.20.550 0 ,098® 0 ,1 6 3 0 ,2 2 2
B.G.8. 70.20.550 0.138 0 ,2 1 4 0 ,2 7 4
B.G.8.100.20.550 0 , U g 0 ,22g 0,31a
TABLA XCE
Catalizador
Tolumon de poro an
d<150 i d < 3 0 0 i d<700 i
S.B.G.2. 40. 5 .5 5 0 0,047q 0 ,0 8 1 5 0 ,1 0 4
S.B.G.2. 70. 5 .5 50 0 ,0 8 7 5 0 ,10% 0 ,1 2 5
S.B.G.2.100. 5 .550 0 ,22® 0 ,2% 0,27g
S.B.G.5.100. 5.550 0 ,3 8 3 0 ,4 1 5 0,440
S.B.G.8.100. 5 .5 5 0 0 ,42g 0,45q 0 ,4 5 5
S.B.G.2. 40.12.550 0 ,080j 0 ,0 9 5 5 0 ,1 1 5
S.B.G.8. 40.12.550 0,08% 0 ,1 0 5 0 ,1 2 4
S.B.G.8. 70.12.550 0,25‘g 0,27$ 0,29a
S.B.G.8.100.12.550 0,29$ 0,436 0,48®
S.B. g.8. 100.20.550 0 ,3 0 5 0,42® 0,46*
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fàsuL m i
Catalizador
Aeldaz aspaclfica
B.A.2. 40. 5.550
B.A.2. 70. 5.550 0 , 1 2 5
B.A.2.100. 5.550 0 . 1 2 5
B.A.5.100. 5.550 0 , 1 6 g
B.A.8.100. 5.550 0,15q
B.A.2. 40.12.550 0 ,1 2 5
B.A.2. 70.12.550 0 ,1 6 3
B. A.2.100.12.550 0 ,1 6 3
B.A.8. 40.20.550
O'iS;
B.A.8. 70.20.550 0 , 1 1 g
B.A.8.100.20.550 0,05q
TABLA m i l
Catalizador
Aoldaà aapaotflea
B.G.2. 40. 5.550 0,08q
B.G.8. 40. 5.550
B.G.2. 70. 5.550 ' 0 # 11^
B.G.2.100. 5.550 0 ,1 3 7
B.G.8. 40.12.550 0,13$
B.G.8. 70.12.550 G,15o
B.G.8,100.12.550 0 , 0 2 g
B.G.8 . 40.20.550 ' Q,'%63 ',
B.G.8. 70.20.550 0 , 1 3 7
B.G.8.100.20.550 0 , 0 1 g
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' ' ' A
rjæw. i n v
Catalizador
Ahldâa a^aeifloa
S.B.G.2. 40. $.550 0 ,1 6 3
S.B. G.2. 70. 5.550 0 ,20®
S.B.G.2.100. 5.550 0 .2%
S.B.G.5.100. 5.550 0pt4^
S.B.G.8.100. 5,550 0 f lOg
S.B.G.2. 40.12.550 0 ,1 8 2
S.B.G.8. 40.12.550 0 »22g
S.B.G.8. 70.12.550 0 ,2 7 5
S.B.G.8.100.12.550 0 ,0 3 7
S.B. 0.8.100.20.550 0 ,01g
macusioN b e  hbsultados
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IV.- BISQUSION DE RESÏÏLTABOS
La discusion de resultados vamos a dividirla en dos - 
partes. En la primera haremos un estudio Qualitative de las 
variaoiones de la actividad en funcion de los tratamientos 
correspondientes y en la segunda abordaremos el problema de 
obtener una ecuacion que nos permita, aunque sea aproxima- 
damente, relaoionar la actividad CAT*’A" con las propiedades 
fisico-quimicas de los catalizadores.
IV.1.- ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD DESDE UE PUNTO DE VISTA OUA 
LITATIVO.
Los resultados del ensayo CAT”A” nos suminstran la a_c 
tividad de 200 om^ de catalizador. Para esta discusion cua 
litativa nos ha parecido adecuado emplear la actividad por 
200 g. con lo cual se évita la influencia de las variacio- 
nes de densidad producidas en el tratamiento. Queremos ha- 
cer constar que estes resultados no serian estrictamente - 
comparables, debido a las distintas longitudes de lecho .a 
que dan origen. Sin embargo permiten apreciar mas facilmen 
te la influencia de las variables del tratamiento sobre la 
actividad.
Como complement0 , al final de esta seccion haremos una 
breve exposicion de los majores catalizadores obtenidos, - 
tomando como base la actividad CAT"A", este es, la actividad 
por 200 cm^, que es como normalmente se expresan estes dates
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en la Industria.
Vamos a estudiar a continuacion cada una de las bent£ 
nitas naturales, expresadas en actividad por 2 0 0  g. (Ta - 
bla XXVI del apartado IV.2 .d).
Bentonita de Ancla:
Influencia de la temperatura de sinterizacion: Se pr£ 
duce siempre, como era prévisible, una desactivacion al - 
aumentar la temperatura de sinterizacion por la destruc- - 
cion parcial de la red de montmorillonita; B . A . 2 . 4 0 . 5 . 5 5 0  
( 2 9 , 2  ^ ) ,  B . A . 2 . 40,5 . 6 5 0  ( 2 5 , g i>) , B . A . 2 . 4 0 . 5 . 7 5 0  ( 2 3 , 6  # ) ;  
B . A . 2 . 7 0 . 1 2 . 5 5 0  ( 2 3 , g . B . A . 2 . 7 0 . 1 2 . 6 5 0  ( 2 0 , q  , B . A .  - 
2 . 7 0 . 1 2 . 7 5 0  (19,4 ^ ) ; etc.... Este efeoto, por ser gene- - 
ral, solo se ha comprobado en la bentonita de Ancla.
Influencia del tiempo de tratamiento; Como al aumentar 
el tiempo de tratamiento aumenta la relacion silice-alumina, 
y al parecer hay un valor de esta relacion optimo para el 
cracking, es prévisible una activacidn de la bentonita na­
tural que crezca con el tiempo de tratamiento en condicio- 
nes suaves de reaccion y una desactivacion en condiciones 
fuertes.
Este efecto, que es general, puede verse por ejemplo - 
en los catalizadores B . A . 2 . 7 0 . 5 . 5 5 0  ( 1 8 , 2  * B . A . 5 . 7 0 . 5 .
550 ( 2 5 ,j ^), B . A . 8 .7 0 . 5 . 5 5 0  ( 2 8 ,^ donde se aprecia el 
aumento de la actividad con el tiempo y en B . A . 2 . 1 0 0 . 5 . 5 5 0  
(33,7 ?^), B . A . 5 .100.5 . 5 5 0  (46,3 ?^), B . A . 8 . 1 0 0 . 5. 5 5 0  ( 4 4 , 7^)
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donde se inicia la desactivacion. Esta desactivacion se ma 
nifiesta de una forma clara para B.A.2.100.12.550 (42,4 ,
B.A.5 .10 0.12 ,55 0 (34,2 , B.A.8.100.12.550 (26,g ^) .
Influencia de la temperatura de tratamiento: Por pro- 
ducir el mismo efecto que el tiempo de tratamiento sobre la 
disolucion de la alumina, es prévisible también una accidn 
activadora al aumentar la temperatura en los tratamientos 
débiles (pocas horas y acido de baja concentracion) y una 
desactivacion para los tratamientos mas intensos.
El aumento de la actividad con la temperatura puede - 
verse en las series B.A.5.40.12.550 (6,^ ^), B.A.5.70.12.550 
(2 4 ,4 /»), B.A.5 .1 0 0.1 2.550 (3 4 ,2 /»), y B.A.5.40.2 0 .5 5 0 (7,1^) 
B.A.5.70.20.550 (22,Q io), B.A.5.100.20.550 (35,g f) , y la - 
disminucion de la actividad por tratamiento demasiado inten 
so en las series B.A.8 .40.12.550 (7,^ %) B.A.8.70.12.550 - 
(31 ,4  i‘), B.A.8.1 0 0.12 .55 0 (2 6 ,5 , y  B.A.8 .40.2 0 .5 5 0 -
(1 3,4 ?^ ), B.A.8.70.20.550 (32,1 f), B.A.8.100.20.550 (20,
Influencia de la concentracion de acido: La influen - 
cia de la concentracion de acido no puede explicarse por con 
sideraciones tan cimples como la del tiômpo,.y. la temperatu­
ra de tratamiento, debido a un efecto de desactivacion a - 
temperaturas bajas y médias (en estas para tiempos cortos 
de tratamiento), que puede apreciarse en las series B.A. -
2.40.5.550 (23 ,5 io) , B.A.2.40.12.550 (10,^ i) B.A.2.40.20. 
550 (7,2 y B.A.2.70.5,550 (18,2 3.A.2'70.12,550 -
(15,2 2.70.20.550 (11,g
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A temperaturas médias y tiempos largos de tratamiento 
aparece una activacion B.A.8.70.5.550 (28,^ ^), B.A.8.70.
12.550 (3 1 ,4 i), B.A.8.7 0.20.550 (32,  ^ i) que para tempera 
turas y tiempos elevados se convierte de nuevo en una desac 
tivacion: B.A.8.100.5.550 (44,? #), B.A.8.100.12.550 (2 6 ,5%) 
B.A.8.100.20.550 (20,1 ^0.
Bentonita de G-ado.r:
Influencia del tiempo de tratamiento: Es analoga a la 
indicada en la bentonita de Ancla, si bien el efecto de - 
desactivacion aparece a concentraciones mas bajas. Comparen 
se B.A.2.100.5.550 (3 3 ,7 i), B.A.5.100.5.550 (4 6 ,3 , B.A.
8 .1 0 0.5 .5 5 0 (44,„ con B.G.2.100.5 .5 5 0 (38 4 ?^ ), B.G.5. -
100.5.550 (2 7 ,9 ^), B.G.8.100.5 .5 5 0 (16,®^).
Influencia de la temperatura: Aparece el mismo efecto
que en la bentonita de Ancla y analogamente a la influencia 
del tiempo, la desactivacion aparece para concentraciones 
de acido mas bajas. Comparense B.A.8.40.5.550 (21,5 , -
B.A.8 .7 0 .5 .5 5 0 (2 8 ,4 io), B.A.8.100.5.550 (4 4 ,7 i) con B.G.
8.40.5.550 (27,1 i), B.G.8 .7 0.5.550 (34,g i ), B.G.8 .100.5. 
550 (16,Q fo).
Influencia de la concentracion del acido: En este caso 
no aparece la desactivacion para los tratamientos débiles: 
B.G.2.40.5.550 ( 1 7 , B.G.2.40.12.550 (25,g #), B.G. 2.
40.20.550 (2 8 ,g ^), si bien tiene lugar para tratamientos 
fuertes, como puede verse en la serie B.G.2.70.5.550 (27,
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B.G.2 .70.1 2.550 (3 6 ,3 i>), B.G.2.70.20.550 (33,g 9^ ).
Sub-bentonita de Gador;
Influencia del tiempo de tratamiento: Es analoga a la 
expuesta para la bentonita de Ancla, aungue el efecto de - 
desactivacion se présenta para concentraciones mas bajas. 
Comparense B.A.2.100.5.550 (33,? i), B.A.5.100.5.550 -
(4 6 ,3 i), B.A.8.100.5.550 (44,7 con 8 .B.G.2.100.5.550
(75,1 S.B.G.5.100.5 .550 (57,4 ^), S.B.G.8.100.5.550 -
fo). Para concentracion de acido mâs alta la desacti­
vacion es mas intensa: S.B.G.2.100.12.550 (67,g , S.B.G.
5 .1 0 0.12 .5 5 0 (8 , 3  , S.B.G.8 .100.12.55 0 (7 , 3 %). También
aparece un efecto de desactivacion para temperaturas bajas 
j concentraciones médias y altas: S.B.G.2.40.12.550 (39,8 
s.B.G.5 .4 0.12 .55 0 (5 3 ,4 %), S.B.G. 8 .4 0 . 1 2 .550 (47,g y 
S.B.G.2.40.20.550 (4 0 ,3 i), S.B.G.5.40.20.550 (60,1 i) , - 
S.B.G.8.40.20.550 (54,1 fo).
Influencia de la temperatura: Aparece el mismo efecto 
de desactivacion, aunque mas intenso, que en la bentonita 
de Gador y en la bentonita de Ancla. Comparense B.A.8 .40.
5.550 (2 1 ,5 /0), B.A.8 .7 0.5 .5 5 0 (28,4/), B.A.8 .100.5.550 
(4 4 ,7 /o) y B.G.8.40.5.550 (27,1 /), B.G.8 .70.5.550)34,g /), 
B.G.8.100.5 .550 (16,Q /) con S.B.G.8.40.5.550 (40,g /), -. 
S.B.G.8 .7 0.5.550, (6 6 ,7 /), S.B.G.8 .100.5 .5 5 0 (1 6 ,7 /).
Influencia de la concentracion de acido: Como en la -
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bentonita de Gador no aparece la desactivacion para trata­
mientos débiles, pero tiene lugar para tratamientos fuer­
tes. Para temperaturas y concentraciones de acido altas el 
efecto es mas intenso que en la bentonita de Gador.
IV.1.a.- Consideraciones sobre los catalizadores mas acti- 
vos encontrados.-
El estudio de los resultados del ensayo GAT”A*', esto 
es, de la actividad por 200cm^ de catalizador, nos permite 
descartar en estas consideraciones la bentonita de Minas - 
de Gador S.A., ya que la actividad maxima conseguida - 
(28,2 ^ gasolina para el catalizador B.G.8.40.20.550) 
es muy baja comparada con los catalizadores industriales y 
notablemente inferior a las conseguidas con los otros dos 
tipos de bentonita.
Bentonita de Ancla; En la Tabla 1 de los Resultados - 
Expérimentales vemos que los catalizadores mas actives son 
B.A.2.100.5.550 (39,8 , B.A.5.100.5.550 (43,g /), B.A.8.
100.5.550 (41,2 /), B.A.8.70.12.550 (38,g /), B.A.2.100. -
12.550 (40,g /), y B.A.8.70.20.550 (3 8 ,2 /)•
Como puede apreclarse todos los catalizadores corres- 
ponden mas o menos a una intensidad de tratamiento pareci- 
da, ya que puede hacerse con ellos très grupos; a) trata - 
mientos a concentracion de acido baja o media (éstos con - 
tiempo de tratamiento corto) y alta temperatura; b) trata-
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mientos a concentracion de acido elevada y temperatura me­
dia; c) tratamientos a concentracion media y temperatura 
elevada (con tiempo de tratamiento corto).
Esto hace suponer que buscando una combinacion adecua 
da de las tres variables pudieran obtenerse catalizadores 
aun mas actives que los obtenidos por nosotros. Sin embar­
go hay que hacer constar que la actividad de los cataliza- 
dores B.A.5.100.5.550 (43,g /),B . A . 8.100.5.550 (41,% /), y 
B.A.2.100.12.550 (40,g /) es del mismo orden de la de los 
catalizadores industriales.
Sub-bentonita de Gador; En la Tabla 111 de los Resul­
tados Expérimentales vemos que los catalizadores mas acti- 
VOS son, S.B.G.8.40.5.550 (44,q /), S.B.G.2.70.5.550 
(4 5 ,2 /), S.B.G.5.7 0.5.550 (47,2 /), S.B.G.8 .7 0. 5, .550 -
(46,g /), S.B.G.2.100.5.550 (45,2 /), 8.B.G.5.40.12.550 - 
(44,g /), S.B.G.8.4 0.12.550 (4 5,4 /), S.B.G.2.7 0.12.550 -
(48,4 / ) ,  S.B.G.8 .70.12.550 (4 5 ,2 /), S.B.G.5.4 0.20.550 -
(44,g /), 8.B.G.8.40.20.550 (45,q /).
Como en el caso de la bentonita de Ancla los cataliza­
dores mas actives corresponden a tratamientos comparables 
en intensidad, aunque mas débiles que en el caso de la cita 
da bentonita.
Estes catalizadores que son bastante mas actives que - 
los de Ancla tienen una actividad excelente en comparacion 
a los tipos industriales de use comün.
Podemos afirmar que el objetivo primordial de este -
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trabajo sa ha visto ampliamente culierto oon la obtencion 
de los c.aus.lizadores S .B. G. 8 .70.5 . 350 (46,g fo) , S.B.G* -
5.70.5.550 (47,2 Y S.B.G.2.70.12.550 (48,^ Para es
tes catalizadores el resto de las magnitudes determinadas 
por el ensayo CAT"A" se muestran concordantes con su ren - 
dimiento en gasolina y los colocan entre los mejores cata­
lizadores actualmente on use.
La seleccion final del mejor de entre estes cataliza­
dores habria de hacerse en funcion de medidas de resisten- 
cia al envenenamiento y capacidad de regeneracion que, por 
su dura.cion escapan a las posibilidades de este trabajo.
- t o i -
IV.2.- ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD DESLE UD PUUTO DE VISTA SEMICUAN 
TITATIVO
En esta segunda parte de la Discusion de Resultados trata- 
remos de encontrar una relacion entre la actividad catalitica y 
las propiedades fisico-quimicas de los catalizadores.
En primer lugar haremos una breve exposicion del mécanisme 
por el que transcurren las reacciones de cracking, y estudiare- 
mos someramente la constitucion general de los catalizadores de 
cracking en relacion con sus propiedades fisico-qulmicas y su - 
actuacion sobre dichos mécanismes.
A continuacion deduciremos una relacion teorioa, lo mds sim 
pie posible, entre la actividad y las propiedades fisico-quimi- 
cas del catalizador y comprobaremos su validez con los resulta­
dos expérimentales, correspondientes a un cierto numéro de cata 
lizadores escogidos como veremos mas adelante.
Einalmente, a la vista de los resultados, haremos una dis­
cusion de la formula y deduciremos sus posibles limites de vali_ 
dez.
IV.2.a,- Mécanisme de cracking.-
Vamos a resumir a continuacion cuales son las ideas actua- 
les sobre el mecanismo por el que transcurren las reacciones de 
cracking catalltico y muy brevemente el mecanismo del cracking 
termico, por el papel que juega en el primero, como mas adelan­
te veremos.
Generalidades. - El cracking de hidrocarbures, tanto oatall
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tico como termico, supone la ruptura de moleoulas de gran tama- 
ho para produdr^tras mas pequefias.
Para conocer los mecanismos por los cuales tienen lugar es 
tas reacciones se intenté en un principle estudiar la distribii- 
cion de productos de reaccion conseguidos en el cracking catal£ 
tico y térmico de un gas-oil; pero la complejidad de la mezcla 
obtenida no permite conocer de ouâl de las moléoulas originales 
se derivan los productos de reaccion. Sélo se consiguen ciertas 
relaciones cualitativas, no bien definidas, debido a que una mis_ 
ma molécula puede formarse por distintos mecanismos a travës de 
reacciones principales o secundarias.
En general, se puede decir que el cracking catalltico supo_ 
ne una ruptura acelerada de las uniones 0-0 comparada con la - 
reaccion tërmica en las mismas condiciones flsicas. Por otra par 
te como los anillos aromàticos permanencen esencialmente intac - 
tos en ambas clases de cracking, las rupturas 0-0 que han de con 
siderarse son;
a) alifatico-alifëtico
b) alifatico-aliclclico
c) aliclclico-aliclclico
d) alifatico-aromatico
e) allclclico-aromatico
Greensfelder y colaboradores (77). Han hecho una recopilacion
de la distribucion de productos de reaccion en el cracking cata­
lltico y térmico de hidrbcarburos puros, que marca la diferencia 
existente entre ambos, corroborando las teorlas existantes, A - 
continuacion reproducimos una slntesis de sus resultados mâs si£ 
nificativos;
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Principales caracterlsticas
Hidrocarbures 
originales
n-Parafinas
Isoparafinas
Haftenos
Aromàticos 
0 sustituidos
Aromàticos
sustituidos
n-Olefinas
Clefinas 
en general
Cracking
catalltico
Rotura en fragmentes de 
3 o mas carbones. El pro_ 
ducto contiens hidrocar- 
buros de 3 a 6 carbones, 
bastante ramificados. 
Pocas ot-olefinas norma - 
les por debajo de 4 car­
bones.
Velocidad de cracking- 
superior a las n-para- 
finas por la presencia 
de atomes de carbone - 
terciarios.
Velocidad de cracking - 
parecida a la de las 
isoparafinas del mismo 
numéro de carbones ter­
ciarios, Se forman aro­
matic os en gran escala 
por transporte de hidr_o 
geno a hidrocarbures no 
saturados.
Poca reaccion; condensa 
cion a diarilos en pe - 
queha escala.
El grupo alquilo se sé­
para por el enlace con- 
tiguo al anillo y apa - 
rece como olefina. Velo_ 
cidad mas alta que en - 
las parafinas.
Productos similares a - 
los de las n-parafinas 
pero mas olefinicos.
El transporte de hidro- 
geno en carbones tercia 
ries es muy importante.
elocidad mas alta que 
en las parafinas.
Cracking
térmico-
Rotura en fragmentes de 
2 carbonos, con gran ca 
tidad de metano e hidro 
carburos de 2 carbonos, 
^-olefinas normales de 
4 a n-1 carbonos. Alifa 
ticos no ramificados.
La velocidad de craokin 
poco aumentada por la - 
presencia de carbonos - 
terciarios.
Velocidad de cracking 
menos que en las para­
finas normales. Se for­
man aromaticos en menor 
escala por transporte - 
de hidrogeno a hidrocar 
buros no saturados.
Poca reaccion; condensa 
cion a diarilos en pe - 
queha escala.
El grupo alquilo se sé­
para dejando 1 o 2 car­
bonos unidos al nuclep. 
Velocidad mas baja que 
en las parafinas.
Productos similares a 
los de las n-parafinas 
pero mas olefinioos,
El transporte de hidro­
geno es menos importan­
te. Velocidad parecida a 
la de las parafinas.
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La ruptura de un enlace C-C puede obedeoer solamente a 
dos modalidades:
a) Particion ionica (ion carbonio), heterolftica, que - 
tiene lugar en el cracking caiaLltico y se représenta electr£ 
nicamente por:
0 : 0 ------ 0 4 :C
b) Radical libre, bomolitica, que tiene lugar en el cra£ 
king térmico, y se représenta electronicamente por:
G : 0 ---- ^  C'4- "G
Para alcanzar el estado electronico de energla necesario 
para producri estas ruptures, se han de cumplir unas oondicio, 
nés definidas antes del acto de separacion de los àtomos de - 
carbono en cada uno de los casos. Aunque los detalles de los 
mecanismos propuestos se desarrollaran mas tarde, se puede de_ 
cir que, fundamentalmente, en el cracking catalltico la reac­
cion esencial intermedia es la formacion de una estructura - 
que contiene un atomo menos de hidrogeno que la molécula ori­
ginal para las olefinas y aromaticos sustituidos. Estos corn -
puestos intermedios se representan como iones hidrocarburos -
tpor las formulas empiricas: G ^2n+^ para los alifatioos.
Gn ^2n-î los naftenos monocrclicos y On ^2n-3 pa^a los
aromaticos monocrclicos.
-105-
En el cracking térmico, por radical libre, el compuesto 
intermedio contiene, normalmente, nn atomo menos de hidroge­
no que la molécula original. Por tanto, en mabas clases de - 
sistemas, la estructura del hidrocarburo intermedio contiens 
siempre un numéro impar de àtomos de hidrogeno. En el crac­
king catalltico se supone un mecanismo ionico y en el térmi­
co un mecanismo de radical libre. Se verà mas tarde que la - 
misma ambiguëdad existe en el conocimiento del mecanismo del 
cracking de aromàticos sustituidos respecto a la naturaleza 
exacta del compuesto intermedio; esta ambiguedad no afecta, 
sin embargo, al significado fundamental de los mecanismos pr£ 
puestos.
Es évidente la existencia de ambos mecanismos fundamenta 
les; cracking ionico, catalizado por àcido, y cracking térm_i 
co, via radicales libres, en ausencia de catalizadores. En el 
caso del cracking catalltico, las reacciones ionicas postula 
das corresponden a un mecanismo inverso del admitido en las 
reacciones de asociacion (polimerizacion de olefinas, alquila 
cion de aromàticos con olefinas y alquilacion de olefinas con 
isoparafinas) catalizadas por àcido a baja temperatura (0 a 
1002 G).
La reacciones catalizadas por àcido a baja temperatura, 
en todas las cuales tienen participacion las olefinas, se han 
estudiado extensamente y, segun la bibliografla (78), sus m£ 
canismos se caracterizan por la creacion de iones oarbonio 0£
mo reaccion intermedia.
Gomo hemos indicado, la formacion de iones carbonio requiers
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la eliiîiinacion de un atomo de hidrogeno, por la ruptura de 
una union C-H, o la adicion de un atomo de hidrogeno para - 
formar una nueva union C-H. Es de gran importancia para el 
estudio teorioo de estos mecanismos que los datos experimen 
taies acumulad08 muestren que las uniones 0-H terciarias - 
sean mas reactivas que las secundarias y éstas mas que las 
primarias en las reacciones de asociacion y disociaoion - 
(cracking)de tipo ionico. En efecto, la reaotividades rela 
tivas de las uniones C-H terciario a secundario y secunda- 
rio a primario en el cracking térmico (reacciones de radi­
cal libre) son mueho menores. Por esta razon, las estruotu 
ras terciarias y secundarias jugaràn un papel prédominante 
en los mecanismos de reaccion ionica. La relacion de reaot£ 
vidad se refieja en los datos deducidos a partir de medidas 
de espectrometrias de masas de los potenciales aparentes de 
iones alquilo; comparados con datos termodinàmicos apropia- 
dos y de energia de disociaoion de enlaces para hidrooarbu- 
ros, dan valores de nergia para la formacién de iones alqu^ 
lo a partir de sus hidrocarburos de origen, que pueden rela 
cionarse cualitativamente con las reaotividades relativas de 
estructuras de hidrocarburos primaries, secundarios y t e r ­
ciarios en la asociacion a baja temperatura y en procesos 
ionicos de disociaoion a alta temperatura. Ademàs, las ener 
glas de disociaoion de iones 0-H por radicales libres (79, 
8 0) refiejan diferencias de reactividad mas bajas en reac­
ciones de cracking térmico por radicales libres para tipos 
de uniones 0-H, de tal modo que existe un claro paralelismo
-107-
entre los datos expérimentales para el cracking catalitico 
y témico y la energética de los mécanismes propuestos.
De las consideraciones energéticas antedichas se puede 
deducir en general que:
a) A partir de pr-olefinas de cadena normal es mas facil 
obtener un ion carbonio secundario que un primario.
b) La formacion de iones carbonio terciario esta espe- 
cialmente favorecida sobre la de iones primaries en el oaso 
de olefinas ramificadas de estructura apropiada,
c) Los iones primaries se isomerizan a secundarios o ter 
ciarios y los secundarios a terciarios siempre que sea posi - 
ble.
Puesto que estas diferencias de energia son mucho menos 
acusadas en las reacciones de radical libre, la influencia de 
la estructura de la molécula original es generalmente mayor 
en el cracking catalitico que en el térmico en cuanto a la v£ 
locidad de reaccion y al mécanisme de descomposicion en frag­
mentes primaries se reiiere. En el cracking catalitico se pr£ 
duce tal numéro de reagrupaciones de productos olefinicos que 
el resultado final es una mezcla en equilibrio de los produo 
tos resultates de las reacciones de las olefinas y los produc 
tes primaries de las reacciones de cracking. Este implica que 
la mezcla final de hidrocarbures sea en gran parte indepen - 
diente de la estructura de las moDœulas originales. Asi re - 
suita que la presencia de grandes cantidades de olefina, pro_ 
ducidas en el cracking de cualquiera de los tipos existentes 
en las meaclas de liidro carbure s que constituyen el petroleo,
-108-
son una reserva de material que puede y debe reaocionar de 
tal manera que enmascare, por lo menos pareialmente, los efeo 
tos de la estructura que implican los primsros pasos de la 
descomposicion. Estas reacciones secundarlas en las olefinas 
estan mucho menos acentuadas en los procesos de radicales li 
bres y asi ocurre un fenomeno que puede parecer paradogico: 
que los productos finales del cracking catalitico, especial- 
mente los derivados de fracciones de petrpleo, resultan, ser 
menos consecuentes con la estructura original de los hidro - 
carbures de partida que los productos del cracking térmico.
De'todo lo dicho anteriormente, se deduce que los pro - 
ductos finales del cracking catalitico son mas astables que 
los del cracking térmico y por tanto presentaran mas inercia 
a la combustion, lo cual explica que las gasolinas que resul 
tan del primero tengan un indice de octano mas alto.
Mécanisme del cracking catalitico.- Con estas considéra 
ciones vamos a estudiar la reaccion fundamental del cracking 
catalitico, es decir, la ruptura de un enlace C-0 conforme - 
al mécanisme ionico:
C ; 0 --- ^ G +. :0
En el case de las olefinas, en presencia de un cataliza 
dor acido de cracking (1,81), el primer paso consiste en la 
adicion de un proton al doble enlace para formar un ion al - 
quilcarbonio:
R_0_C=0-C-G-R 4- H"*"-- ». R-O-C^C-C-O-R
+•
El ion formado se escinde a continuacion en dos f ragmen
—T09*“
tos por el enlace colocado en posicion beta respecte al carb£ 
no que soporta la carga. Este modo de ruptura es general en - 
los iones carbonio y se conoce con el nombre de "fision beta”. 
Los do8 electrones correspondiente al enlace que se rompe en­
tran a f ormar parte del carbono terminal dp uno de los frag - 
mentos, que se sépara en forma de olefina; el carbono termi­
nal del otro fragmente queda, por tanto, cargado positivamen- 
te y se convierte en un nuevo ion carbonio que continua la - 
reaccion.
La formacion de un ion carbonio a partir de parafinas - 
transcurre de una forma completamente distinta. La estructu­
ra intermedia de ion carbonio ha de tener un atome menos de 
hidrogeno que la parafina original y ser idéntico al formado 
a partir de una olefina con el mismo numéro de atomes de car­
bono. Sin embargo, no se puede obtener por la simple adicion 
de un proton a un doble enlace; es necesario eliminar un ion 
H” de la parafina conforme a la ecuacion:
°n H2n+2 ---- ^ H*
Debido a que energéticamente esta reaccion es poco probable 
si no existe un aceptor con gran avidez por el ion H“ , se su- 
pone que transcurre con la ayuda de otro ion carbonio previa- 
mente formado segun la reaccion:
+ -n Hon+2 --- ^  ^
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La prasoncia del ion R"*" se justiiica suponiendo que ini coalmen 
te se forma una pequena cantidad de olefina por cracking tér­
mico de parafinas; la olefina formada reacciona rapidamente - 
con el catalizador para dar iones carbonio, R+, que inician 
el transporte de ion H" y consecuentemente forman nuevos io - 
nes carbonio a partir de las parafinas. Este mécanisme ha si­
de confirmado experimentalmente por Barlett (82) para el caso 
de parafinas secundarias y naftenos no sustituxdos. Beeck - 
(8 3 ,8 4 ,8 5 ,8 6 ,7 9,8 7), Obland (88) y Hansford (89) han llegado 
a los mismos resultados para el caso del intercambio hidrog£ 
no-deuterio sobre catalizadores de eadena corta. Esclarecido 
el mécanisme general de formacion de iones carbonio, vamos a 
ver como transcurren las reacciones de cracking a partir de - 
este compuesto intermedio:
Parafinas y olefinas.- El mécanisme es el mismo para am- 
bas, ya que el compuesto intermedio es idéntico. Pondremos C£ 
mo ejemplo el cracking del n-hexadecano que transcurre segun 
las siguientes etapas:
a) El n-hexadecano, reacciona con un ion carbo­
nio de cadena corta, R+, en la superficie del oatalizador pa 
TEi dar un ion secundario:
’16 H34 4- — »  Cig H33 + BH
En el caso del n-hexadeceno-1 , se formaria un solo ion carb£ 
nio por adicion de un proton al doble enlace que ocupa una -
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posicion fija, pero para el n-hexadecano se. foraiaran siete 
formas isomeras del ion hexadecilcarhonio secundario en cant 
dades analogas, ya que las diferencias de energla entre unas 
y otras son pequehas.
b) SI ion hexadecilcarhonio secundario se craquiza para 
dar propeno y un ion tridecilcarbonio primario:
C H 3- C H - C H 2- C H 2- G H 2- (G H 2) 1 Q - C E j
+
GH2-GH=GH2 + GH2-GH2-(GH2)iQ-CH3
Si se tiene en cuenta, como ya se ha dicho anteriormente, que 
los iones carbonio secundarios son mas estables que los prima 
rios, se llega a la conclusion de que los fragmentes mas pe- 
quehos de olefina que se obtienen en el cracking han de ser 
moleculas de propeno, ya que la fision beta de un ion secunda 
rio no puede dar olefinas mas pequehas.
c) El ion tridecilcarbonio primario, producido en el paso 
anterior, se isomeriza a ion tridecilcarbonio secundario:
GHg-GHg-fGHpjiQ-GHq ----^ GHj-GH-CCH^jiQ-OHj
que craquiza analogamente al ion segun b).
d) El ion decilcarbonio obtenido, G-jQEp^ *, repite los pa- 
sos b) y c) hasta que se obtiene un ion carbonio tan pequeno 
que no puede fragment arse en moleculas de 3 0 mas atomos de - 
carbono.
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e) En si caso de las parfinas, el ion carbonio final (no 
craquizable por su j equeho tamaho) por transporte de ion H”*, 
como on el paso a) , produce una parafina de cadena corta y un 
nuevo ion carbonio de cadena larga. En el caso de las olefi - 
nas el ion carbonio final, de cadena corta, puede devolver un 
proton al oatalizador o tra.nsferirlo a una olefina de cadena 
larga, trsinsformadose en ambos cases en una olefina de oadena 
corta.
Para mayor conciliez hemos suprimido en la exposicion an 
terior los fenomenos de isomerizacion que ocurren simultanea- 
mente con el cracking. Heines visto anteriormente que los iones 
primaries se isomerizan a secundarios o terciarios y los se - 
cundarios a terciarios debido a la energia de formacion de ca 
da uno de ellos. Segun este la olefina mas pequena que se pu_e 
de obtener a partir de un liidrocarburo con un carbono tercia­
rio es isobutileno:
C 0
I I
C-C-C-C-C-C ------ ». 0-0=0 + C-C-0
Si el carbono del que parte la ramificacidn esta mas al inte­
rior de la molécula, la olefina mas corta que se obtendrd se­
ra 2-metilbuteno:
0 0
I I
C-O-G-G-G-C-C --- ». G=G-G-G -(- 0-0-0
-t -I-
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Tambien puede ocurrir que la isomerizacion sea simultanéa con 
el cracking segun la reaccion:
C-C-C-C-G-C-O ------ ». (0-0=0 4- O-C-O-C)
0
I
(0-0=0 4- O-O-O-O)  ». 0-0=0 4- 0-0-0
4- 4-
donde los parentesis indican los componentes de formas suce-
sivas del complejo activado. Be las energias de formacion C£
rrespondientes a las diversas estructuras, se deduce que la
energla engendrada por la isomerizacion del fragmente ionico
es suficiente para la seperacidn de los fragmentos oleflnico
y ionico. Sin embargo, parece demostrarse experimentalmente
que de la ruptura de la cadena normal de un ion carbonio ®n-
fragmentos oleflnico y idnico (0-0=0 y O-O-O-O), puede re -
+
sultar una recombinacidn para dar el ion original, mientras
que la isomerizacion del fragmente ionico (O-O-O-O -----
0 +
0-0-0), llevara consign, generalmente, una separacion perma-
4-
nente de los fragmentos. Esto esta de acuerdo con el hecho 
de que en el cracking catalitico de parafinas a baja tempera 
tura no se obtienen isorneros de la parafina original (90) y 
si en el caso del cracking de olefinas en las mismas condi- 
ciones (91,92); esto se explica por lo dicho anteriormente 
y por consideraciones energéticas de formacion de iones car­
bonio a partir de parafinas y olefinaa. Recientemente Oblad 
y colaboradores (93) han demostrado que las parafinas también
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B0 isomerizan pero a temperatnras mas altas que las olefinas.
Naftenos.- El cracking de naftenos transcurre del mismo 
modo que el de parafinas, incluso en lo que concierne a la e- 
tapa inicial, ya qu-. ambos tipos de hidrocarburos son satura- 
dos. Sin embargo, merecen mencion aparte puesto que la mayor 
parte de los naftenos que constituyen los petrdleos son al - 
quilsustituldos y por lo tanto 'cseen carbonos terciarios. C£ 
mo se ha demostrado experimentalmente (94,95) los naftenos - 
sustituidos deben craquizarse mas rapidamente que las parafi­
nas, puesto que se necesita menos energla para eliminar un - 
ion H“ de un carbono terciario que de un secundario.
Por otra carte los neftenos sustituidos monoclclicos,al 
poder romperse por la cadena y por el anillo, originan va- - 
rias combin^ciones de productos:
a) Dos olefinas
-0 - 0-0
  0-0-0=0 4- 0-0=0
b) Una olefina y un nafteno:
A^ O-C-0
— ,— ». 0-0-0
c) Una parafina y una cicloclefina: 
ApO-C-C
 » . 0- 0-0
-115-
d) Una parafina y un alquenilnafteno: 
.C-C-G-C-C /Vc=C
+ 0-0-0
Los productos del cracking de naftenos biclclicos pol£ 
sustituidos son mds complejos a causa de la estructura de d£ 
ble anillo, especialmente si son anillos condensados.
Aromaticos.- El nucleo aromatico permance inerte a la - 
ruptura, de tal modo que la escision de los enlaces 0-0 se r£ 
duce solamente a los sustituyentes y a los anillos saturados 
condensados con el nucleo aromético (95)* Por tanto podemos 
presentar como caracteristica fundamental del cracking de ar£ 
maticos la perdida de los sustituyentes en forma de olefinas:
A-alquilo
V
olefina 4
V
Esta reaccion es exactamente la opuesta a la alquilacion 
de aromàticos con olefinas usando catalizadores acidos Eriedel 
Grafts (94). Las mismas dificultades que en el caso de la al­
quilacion existen en el cracking de aromaticos para explicar 
su mécanisme. Sin embargo, parece ser que responden a uno de 
los dos mecanismos siguientes:
R
4 H'
H+
4 R
4 R
a)
b)
La primera es una reaccion bimolecular de desplazamiento 
ionico y la segunda responds a un meeanismo anélogo al crac­
king de olefinas. No obstante, dada la gran estabilidad del - 
nucleo bencénico, parece poco probable el meeanismo b) que r£ 
présenta un meeanismo tipico de hidrocarburos de estructura 
alifatica. La reaccion a) es una competicion entre un proton 
y un ion carbonio para la sustitucion del nucleo aromâtico, 
mientras que la reaccion b) presupone la formacion de un corn 
plejo proton-aromatico o catalizador-aromatico antes de la - 
ruptura y separacion del ion carbonio.
En el caso de los aromaticos se pone de manifiesto la d^ 
ferencia entre el cracking catalitico y el térmico o, mejor 
aun, entre el meeanismo ionico y de radical libre. Em el caso 
del n-propilbenceno, por ejemplo, los productos de reaccion 
son;
Cracking catalitico;
Cracking térmico:
/VcHo-CHo-OH A
V
/VCH2-0H2-CH3
V
V
A _ gh
V
+ CH3-CH=CH2
+ CH2=CH2
Szwarc (96) ha. calculado las energias de enlace corres- 
pondientes a los aromaticos sustituidos y para el caso del n- 
propilbenceno se tiene la siguiente distribucion en Kcal/mol:
^  88 62 79
-------------O H 2 ------------OHg--------------CH3
V
Por lo tanto el cracking tennico del n-propilbenceno consis- 
tirla en la eliminaoion de un étomo de hidrogeno del grupo 
metilo seguida de fisién beta a radical bencilo y etileno; 
el radical bencilo ataca a otra molécula de n-propilbenceno 
para dar tolueno y un nuevo radical. Este mécanisme es anél£ 
go al de la separacién del radical alilo del vinilpropano ouya 
distrihucién energética es la siguiente (96):
87 60,5 79
0H2=0H GHg----- CH^---  OH^
El comportamiento de los arométicos en el cracking oata 
litico es totalmente diferente y su mécanisme parece depen- 
der de las propiedades eleotrénicas espeoiales del anillo ben 
cénico y de la modificacién de estas propiedades en presencia 
de iones fuertemente cargados (iones carbonio, proton), ya 
que la poca energla de disociacién homolltica del enlace beta 
no tiene influencia perceptible en el cracking catalitico de 
arométicos alquilsustituldos (97,98).
Reacciones secundarias.- Al mismo tiempo que las reac­
ciones antes descritas, tienen lugar otras que no llevan con 
sigo la ruptura de enlaces C-0; las reacciones secundarias 
de cracking. Las principales son:
a) Oambio de posioién del doble enlace:
0=0-0-C + H'*'--- —  O-O-O-O  0-0=0-0 + H'*'
4-
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b) Isomerizacién geométrica del doble enlace:
H H H H H
I I il I ,
0-0=0-0 4  ► 0-C-O-O----   C-0=C-C 4
I I
4 H H
c) Transporte de hidrogeno: Transcurre por un meeanismo 
analogo al primer paso del cracking de olefinas; captura de 
un protén por una olefina para dar un ±6n carbonio, seguida 
de transporte de ién de otro hidrocarburo para producir 
la parafina correspondiente a la olefina original:
CH .  C H ;
' X i
C H 3~ C = C H 2 4  H-*-  C H j - C - C H ^
C H .  C H ;
I i .
C H j - C - C H j  4  R H   C H 3- C - C H 3 4  R +
H
El ién carbonio résultante ha de devolver un proton al 
sistema; segun la estructura de RT pueden darse los siguien­
tes casos:
1) Si RH es una parafina de cadena corta, R"*" se romp era 
en una olefina y un proton.
2) Si RH es una parafina de cadena larga, R"^  se craqui- 
zard en olefinas cortas para dar facilmente un ién carbonio 
de cadena corta que a su vez se romperé en una olefina y un 
proton.
3) Si RH es una olefina, R'^  se rompe en una olefina y 
un proton.
-119-
4) Si RH es un nafteno, R'*’ se craquizara de una manera 
anéloga a 2) o puede dar lugar a una oicloolefina y un pro- 
t6n, y por repeticion de esté proceso puede llegar a oTote- 
nerse un aromâtico.
5) En el caso de que RH sea un aromâtico se ha desarro- 
llado una teorla que explica la condensacién de nâcleos aro- 
mâticos al mismo tiempo que élimina el hidrôgeno como meta- 
no; la energia necesaria para la formacién de un i6n car­
bonio a partir de benceno es de 318 Kcal/mol (99), segun la 
reaccion:
CgHj + H-
Solamente el ién metil carbonio, CH^, tiene una afinidad 
comparable por el ion H“ , 316 Kcal/mol. Por lo tanto, los 
iones carbonio formado s corrient emente en el cracking de oie- 
f inas no pueden desplazar al l6n H" para f ormar un ién ben- 
cilcarbonio. Sin embargo, experimentaiment e se ha demostrado 
que en el cracking catalitico tienen lugar condensaciones 
de nücleos bencénico metilsustituldos y se desprende un gas 
rico en metano (lOO). Esto parece explicarse, teniendo en 
cuenta lo dicho anteriormente, por el siguiente mécanisme.
/ V
V
/V
u 0H35
CH
V
L CH
 ^ + CH*
A
V
A.
CH-
CH.
V
.CH.
+ CH'
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+
/V CH
V_ CH
/ V CH-
V
L CH.
y \
V \ /
AH,C-|
» 3 W
-A.CH.
V
-CH
3
H
A » CH.
CH.
4 H+
Siïi embargo, estudios llevados a oabo por Franklin y 
Lumpkin (lOl) sobre energias de formaoién del ién benoil- 
carbonio en la relacién:
OH* 4-
ACH 3
V
A c h*
V
4. OH,
demuestran que no es necesario que el ién metilcarbonio 
ataque directamente el anillo aromâtico para la formaciân 
de metano. Por lo tanto, el meeanismo propuesto podrla no 
ser el unico por el cual transcurren estas reacciones.
d) Polimerizacion de olefinas.- El paso principal en 
la polimerizacion de una olefina es la adiciân de un iân car 
bonio, formado en la combinacién de un protân y una olefina. 
El nuevo ién carbonio continua adicionando monomeros para 
f ormar pollmeros hasta que la reaccién termina por la elimi- 
nacion del proton. En el caso del propeno séria;
H
I
CH_-C=CH2 4 H"
H
I
CH;-C-CH,
b _L _)
H
I
4 CHL-C=CH2
H
I
CH;-C-CH.
H
OH_-C-OH_-C-CH_0 I k 3
H 4
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OH. H CH; H
1 ^ 1  I I
CH -G-GH^-G-CH; CH.-C-CH=C-CH^ 4 H**’
3 I E 3 3 I 3
H 4 H
A la temperatura de cracking la polimerizacion se en- 
ouentra termodinâmicamente restringida, pues las cadenas lat 
gas, formadas por polimerizacion de olefinas, deben sufrir 
una nueva craquizacion, produciendo al mismo tiempo la isom£ 
rizacion de las olefinas por un fenomeno anâlogo a la des- 
proporcion, Esto ha sido demostrado experiment aimante (98) 
en la polimerizacion del buteno-1 a 30020.
e) Aromatizacion.- La aromatizacién puede explicarse, 
en principle, como una deshidrogenacién de naftenos del tipo 
del ciclohexano. No obstante se ha observado productos aromâ 
ticos en reacciones de cracking de mezclas de olefinas (92), 
n-butenos (98); de parafinas, n-dodecano y m-hexadecano (90), 
y de naftenos, metilciclopentano (102).
Parece ser que la aromatizacion consiste en un con junto 
de reacciones secundarias entre las que se encuentran la po­
limerizacion y condensacion de las olefinas producidas en el 
cracking seguido de reacciones de isomerizacién en el anillo, 
transporte de hidrogeno y reacciones de cracking apropiadas. 
No se ha encontrado todavia un mécanisme apropiado para la 
aromatizacion, debido a que las reacciones antes expuestas 
proceden en parte en cadena y en parte simultâneamente.
f) Isomerizacion de cadnea.- Puede ocurrir de dos formas
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1 ) Por ruptura de un enlace 0-G y uni<5n posterior de 
uno de los fragmentos a otra molécula de hidrocarburo.
2) Por ruptura de un enlace G-G y unién posterior de 
uno de los fargmentos a un carbono de la misma molécula ori­
ginal (isomerizacién intramolecular).
Los experimentos de cracking realizados sobre hidrocar­
buros pur08 con âtomos de carbono marcados (83,85) muestran 
que la isomerizacién de cadena transcurre generalmente por 
un meeanismo intramolecular ; es decir, que las moléculas de 
los productos estân compuestas por los mismos âtomos que 
las originales. Parece ser que los dos fragmentos de la mo­
lécula original que se va a isomerizar, permencen durante 
la reaccion el uno junto al otro unidos por sus camp os de 
fuerzas o por el campo creado por el oatalizador y que, de­
bido a que la isomerizacién presupone un cracking incipien- 
te, en muchos casos ambos mecanismos de reaccién seran si­
multanées .
En general, las parafinas y muehos naftenos craquizan
sin isomerizacion, mientras que las olefinas se isomerizan
o craquizan atendiendo a las condiciones de reaccién y a su
,
estructura molecular. Los naftenos no satùrados y los aroma 
tico pareialmente hidrogenados se pueden considerar a este 
respecte como olefinas. 8in embargo, ciertos naftenos poli- 
oiclicos, debido a su estructura, se isomerizan pasando por 
una etapa previa de cracking de uno de los anillos y poste­
rior condensacion de otro anillo de distinto numéro de car-
bonos; el caso mas estudiado ha side el de la isomerizaoioii 
del tetrahidronaftaleno a metilindarLo (103) :
a
c
Los mecanismos de cracking catalitico, aq.ui expuestos, 
estan de acuerdo con los resultados obtenidos en .el crao - 
king de mezclas de hidrocarburos (104) y de gas-oil (105).
Meeanismo del cracking térmico.- Al hablar de los meoa 
nismos del cracking, hicimos unas consideraciones elementa- 
les sobre los fundamentos del cracking térmico y su energé­
tica, La teorla general del cracking térmico por radicales 
libres ha sido desarrollada por Rice y Colaboradores (106, 
107,108); Voge y Good (109) la han aplicado al caso de pa­
rafinas de cadena larga, y Greensfelder y colaboradores (76) 
a los hidrocarburos del petroleo.
Parafinas y olefinas.- Los productos del cracking tér 
mico de parafinas y olefinas no presentan una composicion 
constante, pero se pueden apreciar très clases de reaooio- 
nes de tipo general con meeanismo de radicales libres:
a) Reacciones de transporte de hidrogeno:
R-] . 4 RgH R^H 4 Rg .
b) Reacciones de descomposioién térmioa:
R-CHg-CH "---- ^  R" 4 OEg=OEg
R-GHg-CHg' R-CH2=0H2 4 H*
o) Reacciones de interaocion entre radicales;
Rl* 4 R^*---Productos estables
Naftenos.- Obedecen a los mismos mecanismos que las pa 
rafinas y olefinas, dando como productos màs corrientes;
a) Una olefina, por ruptura del ciclo.
b) Un nafteno no saturado.
c) Un nafteno con distintos sustituyentes.
Aromdticos.
No sustituidos.- El meeanismo del cracking térmico en 
aromdticos no sustituidos ha sido desarrollado por Sacha- 
nen (110). Se basa en la estabilidad de los enlaces C-0 
(energla de resonancia del nucleo bencénico) y en la facil 
sustitucién de los hidrogenos de los enlaces C-H. El resul­
tado es la condensacién de varies niioleos bencénicos forman 
do moléculas de gran tamaho y, a temperatura alta productos 
resinosos. La reaccién caracteristica es la separacion de 
un étomo de hidrogeno del nucleo y la condensacién posterior 
de los radicales résultantes. Los casos més estudiados han 
sido :
a) Benceno: Condensacién de anillos bencénicos a
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.trifenileno (ill):
A
V
/ Y - < = >  
^ 2\A<I> H,
,b) Bifenilo; Condensacion a 4-4'-difenilbifenilo (112):
A
2
A
V
/ V
V
A
V V
A
V
A
+
V
.o) Kaftaleno: Condensacion a perlleno (113):
AA
W
AA
W
( A A
W
H,
AA
Y l
M l
W
+ H,
d) Antraceno: Condensacion a 9-9'-biantrilo y probable-
-*126—
mente a meso-naftodiantreno (112):
AAA
V W
/ W \
\A A /
VyY
( t m
v \ A /
+2H
Sustituidos.- El comportamiento térmico de aromàticos 
alquilsustituldos obedece a un oonjunto muy variado de rea£ 
ciones, que dependen de la temperatura, presién, presencia 
de hidrogeno o de hidrocarburos aromaticos distintos del 
que se considéra (que pueden actuar como aoeptores de hidro­
geno) , ademas de olefinas y otros productos de descomposicion. 
Todo esto hace que no exista un cuerpo de doctrina respecte 
a su meeanismo. No obstante, las reacciones por las que trana 
curre el cracking térmico en este oaso, se pueden agrupar en 
las siguientes clases, no completamente diferenciadas.
a) Eesalquilacion del nucleo aromâtico (114,115)
b) Cracking en la cadena alifatica (116)
c) Deshidrogenacion en la cadena alifâtioa (117) '
d) Reacciones de condensacion (118)
e) Isomerizacion de alquilaromaticos (119)
f) Desproporcion de grupo s metilo entre aromaticos (120)
Nafteno-aromatico.- El meeanismo es enteramente andlogo
-tar­
ai de aromaticos alquilsustituldos.
Si el anillo nafténico esté unido al nucleo arométioo 
por enlaces simples, se obtiene una ruptura del enlace en­
tre ambos nucleos para dar un aromético y un nafteno no sa­
turado .
Cuando el anillo nafténico esta condensado con el aro- 
mético tienen lugar varias reacciones:
a) Ruptura del anillo nafténico formando derivados ar^ 
méticos.
b) Deshidrogenacion del anillo nafténico a aromético.
c) Reacciones de condensacion.
De todos estos mecanismos se deduce que el cracking tér­
mico es un proceso no catalitico. S in embargo, parece que 
una parte de las moléculas del reactant e pierde o gana hidr^ 
geno en la pared del espacio de reaccion, que juega el papel 
de un oatalizador en la produccion de radicales libres. La 
distincion entre cracking catalitico y térmico estriba en 
que para el primero es necesaria la presencia de oatalizado- 
res écidos o iénicos, mientras que para el segundo no son ne- 
cesarios catalizadores, o, por lo menos, les agentes que jue- 
gan este papel no tienen estructuras iénicas, El cracking 
térmico sobre carbon vegetal (l),es un ejemplo de cracking 
de radical libre acelerado o "catalizado". Veremos més ade- 
lante como influye este efecto de superficie sobre el crac­
king catalitico.
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IV. 2.B . - Estructura de los catalizadores y su influencia en 
los mecanismos de cracking.
Al hablar del cracking catalitico hemos dicho que la 
formacion de iones carbonio exige la existencia de un cata- 
lizador capaz de ceder protones, es decir, un catalizador 
écido. Ya se habia comprobado experiment aimante que los ca­
talizadores de cracking respondian como acidos a un cierto 
numéro de ensayos; desprendimiento de carbonico de una solu- 
cion de carbonate, nautralizacion de bases, reaccién con 
amoniaco y bases nitrogenadas en fase vapor, reaccién con 
el reactive de Zerewitinoff, etc.
Para dilucidar como la estructura del catalizador pue­
de originar dicha acidez, Milliken et al. (121) estudiaron 
varies catalizadores silica-alumina sintéticos. La estruc­
tura de los acidos complexes posibles en un sistema silice- 
alumina fue desarrollada por Pauling (122). De acuerdo con 
esta teoria la sustitucién isomorfa de un ién positive por 
otro de diferente Valencia, da como resultado la aparicién 
de una carga en la lémina cristal ina. Por lo tanto, si un 
ién aluminio se sustituye por un ion silicio en una estruc­
tura de silice de numéro de coordinacién cuatro, se tendra 
una deficiencia de una unidad positiva de carga por cada 
ién aluminio sustituido. Muchas de estas estructuras silice- 
alümina existen en la naturaleza (zeolitas naturales, mont- 
morillonitas, feldespatos, etc.) y en todos los casos la 
carga negativa inducida esta satisfecha por la presencia de
un ién positive en la proximidad del punto de smstituoién*
El tratamiento écido de aotlvaoién a que sometemos las ben 
tonitas no consiste mas que en sustituir estos iones posi­
tives (Na^, Ca*^ *^ j etc.) por iones H"**; por lo tan
to el estudio realizado sobre los catalizadores sflice-ald 
mina sintéticos puede aplicarse, en general, a nuestro caso 
de las bentonitas.
Inicialmente se llegé a la conclusién experimental de 
que los geles sllioe-aliîmina calcinados eran una mezcla 
amorfa de silice y aldmina y que las propiedades del oata­
lizador debian obedecer a la interaccién entre ambos éxidos 
en la interfase sélido-sélido. Por tanto, el primer paso fue 
aclarar las propiedades individuales de cada uno de los éxi 
dos.
La alumina es una sustancia anfétera que puede actuar 
como écido o como base segun el medio en que se encuentre*
En las condiciones en que la aldmina actiîa como écido, el 
aluminio tiene de ndmero de coordinacién 4; p.e*, los aln- 
minatos sédico y potésico son estructuras clclioas de seis 
tetraedros de aluminio que encierran un ién spdio o potasio 
(1 2 3); 8in embargo, en soluoién no estabilizada tienden a 
descomponerse en bayerita e hidréxiào sédico (124). Las for 
mas de alumina estables a baja temperatura son generalmen­
te bohemita, bayerita e bidrargillita. En estas sustancias 
el ién aluminio tiene de numéro de coürdinacién 6, mante- 
niendo iones de Valencia con seis oxfgenos. Las variadas
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formas cristalinas de la alumina son el resultado de la pro 
piedad del ion aluminio de existir con dos numéros de oodr-
dinacion 4 y 6, lo cual se debe a su pequeno radio ionico
o
(1,5 A) que le permite situarse en el interior de paquetes 
de 4 y 6 oxigenos. La ^ -alumina, ouya estructura no es to­
talmente conocida, es un oomplejo cristalino probablement e 
formado por iones aluminio coordinados de ambas formas y corn 
binados con agua en forma de OH". La y-aldmina pierde agua 
por calcinacion y a 10002C se transforma totalmente en 
-alumina. L a y-alumina es e stable entre 400 y 700^0 y 
es la forma mas interesante desde el punto de vista de los 
catalizadores de cracking.
La silice existe en cuatro modificaciones principales; 
cuarzo, tridimita, cristobalita y vftrea. En todas estas for 
mas el ion sillceo tiene de indice de coordinacién 4 y se 
diferencian unas de otras por las distintas posioiones del 
tetraedro elemental. De todas allas las més importantes pa­
ra nosotros son la cristobalita y la silice vitrea. La çris- 
tobalita, que segun parece es la que se présenta en mayor 
proporcién en el gel de silice, tiene la misma estructura 
que el aluminio potasico s in ion potasio en el centre del 
tetraedro de aluminio y por tanto la influencia de là sili­
ce sobre el habit o del cristal de alumina es probablement e 
grande.
Los catalizadores presentan una interposicién de iones 
de aluminio y silicio, producida por la condensacién de los
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hidroxilos existentes en la superficie entre las particulas 
de silice y alumina. La estructura tetraédrica de la silicej 
al ser extremandamente estable, tendré influencia sobre la 
coordinacién de los oxigenos respecto al ién aluminio. Si 
hay présentes bases, estabilizaran al aluminio en el numéro 
de coordinacién 4 é estructura de aluminato. Pero si se cam 
bian los iones estabilizantes por ién H"*" se obtiene un cat a 
lizador que es estable sélo a tempe raturas bajas; al aumen9 
tar la temperatura la estructura de aluminato de hidronio de 
numéro de coordinacién 4 , cambia a estructura de hidrargill^ 
ta de numéro de coordinacién 6 y pierde sus propiedades éci- 
das (125). Es decir, el poder estabilizante de la silice pa­
ra mante ne r a la alumina en el numéro de coordinacién 4, no 
es suficiente en el caso de que el ién positive sea un pro­
ton. Los catalizadores silice-alumina usados en el cracking 
estan invariablemente sujetos a temperaturas de 50020, a la 
cual la estructura de aluminato debe bac erse transf ormado en 
bidrargillita y baber perdido todas sus propiedades écidas; 
por este camino se llega a la conclusién de que el acido
I
0
, 1
H* (O-Al-O-Si)"
1
0
I
en un catalizador activo, como proponen Thomas (126) y Tame 
le (127), no puede estar présente en cantidades sufioientes 
para explioar la actividad de estos catalizadores.
Para soslayar esta dificultad se supone que en todos los
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casos la reaccion de una "base" con el catalizador sllice- 
alumina lleva consigo la creacion instantanea del **éoido* 
reqnetido. Los iones aluminio, que comparten oxigenos con 
la silice, al encontrarse en estado de maxima deformaci6n 
per fuerzas electrostaticas, seran los primeros en reaccio- 
nar con las bases. El resultado es la formaoidn de aldmina 
con numéro de coordinacion 4 por el oambio de un oxlgeno o 
grupo hidroxilo de la estructura de y-alumina. La oanti- 
dad de acido formada dependera de la fuerza como base de 
cada base en particular. Por lo tanto, la medida de la aci-
dez de un catalizador a la temperatura de cracking o ambien
te con una base determinada, no nos da la acidez que actua
realmente en el cracking de una sustancia distinta a la que
se ha empleado para la valoracion.
En resumen, se pue de decir que la alumina por si 
sola no forma estructura de aluminato (forma âcida) si no es 
non bases fuertes, pero es incapaz de hacerlo con bases dé­
biles. Al ahadirse silice, la estructura estabilizante de 
Bsta, hace que pueda tomar estructura de aluminato aun con 
bases débiles, pero no con hidrogeniones, de tal modo que 
el paso de la alumina de numéro de coordinacién 4 a 6 o vi- 
ceversa es una reaccion reversible, condicién indispensable 
para ser catalizador.
El mecanismo del cracking catalltico, expuesto anterior 
mente, lo explicdbamos suponiendo que el catalizador suminis^ 
traba los protones necesarios para la formacion de iones
carbonio; ahora aoabamos de ver que tales protones no exis- 
ten en el catalizador a la temperatura del cracking, Para 
reconciliar estas diferencias se ha propuesto una nueva te£ 
ria segdn la cual no es necesaria la presencia de un àcido 
fuerte tipo Bronsted para la formacidn de iones carbonio; 
solo es necesario que el catalizador sea capaz de formar 
iones carbonio estables. En las reaociones en que toman par 
te catalizadores Priedel-Orafts, haluros de aluminio y tri- 
fluoruro de boro, no se forman acidos Bronsted estables pe­
ro aparecen iones carbonio estables en presencia de ciertos 
co-catalizadores o sustratos. La formacidn de iones carbonio 
a partir de olefinas y arométicos requiers un protén dispo­
nible; éste es el suministrado por el co-catalizador. En el 
caso sllice-alumina, los iones carbonio estables (o com­
plexes polarizados) son creados mediante cambios estructura 
les en el catalizador por la presencia del sustrato. Le es­
te modo el sustrato es responsable de la creacién de un 
agente active y, asimismo, el catalizador debe ser capaz de 
experimentar cambios estructurales en orden a acomodarse al 
sustrato. Los puntos predispuestos a reaccionar con el sus-f 
trato son los centres actives del catalizador y consisten, 
al parecer, en iones aluminio en la proximidad de tetrae- 
dos de silice. Estes iones aluminio, estratégicamente colo- 
cados, estàn predispuestos, por induccién de la silice, a 
cambiar de numéro de coordinacién y neoesitan sélo bases 
débiles para estabilizarse en la forma dcida. Tal cambio de
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coordinacion, inducida por la silice y el sustrato, se repré­
senta por las dos reacciones réversibles siguientes (128,129, 
130):
» I
0 0
I , I
R“ 4. HpO + (Al-O-Si-) — R-*- (-0-A1-0-81-) (%)
I 1
0 £l
I I I I
0 0
I , 1
RH 4- (Al-O-Si-) ^ ^  R-*- (H-Al-O-Si-) (b)
I I .
0 0
1 I
La reversibilidad de los acidos Bronsted queda demos- 
trada en la reaccion a) por la necesidad de un sustrato bd- 
sico para la estabilidad. El agua puede procéder del catal^ 
zador donde existe como parte constitucional en forma de 
grupo8 hidroxilos. Estas reacciones pueden tener lugar en 
sustancias cristalinas, y por tanto, estos cambios pueden 
ocurrir en sustancias microcristalinas cerca de un punto ac­
tive.
Le este modo queda indicado como puede formar se com­
plexes de iones carbonio por efecto del catalizador sin la 
existencia de un acido fuerte. Ademas el mecanismo que -expu 
simos para el cracking catalltico es en realidad un caso l_i 
mite, pues aunque existe una fuerte evidencia sobre la exi£ 
tencia del ion carbonio, tal ion existe en Intima asoeiacion 
solo con el catalizador. Los iones son el producto de la 
interaccion entre el sustrato y el catalizador y, por tanto, 
deben tener un fuerte efecto sobre el cardcter electrdnico
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de ambos y sobre su comportamiento quimico mutuo. En todo 
caso la molécula solo necesita experimentar la distorsion 
electronica necesaria para rebajar su nergia de aotivacién 
hasta un punto que haga posible la reaocién; segün Milliken 
(121) ni siquiera es necesario que el complejo intermedio 
présente una polaridad tan marcada como la representada en 
la ecuacion (b) sino que bast a con una polaridad aun menor 
que podrla representarse segun la reaccion:
I I
0 0
' &+ '
RH + Al-O-Si R  H  Al-O-Si-
I I
0 0
I I
Exister, dos factores que conciernen al catalizador y 
que no son bien conocidos: el transporte de proton y el de 
ion H“. Ambos son importantes en las reacciones que se han 
propuesto para explicar la quimica del cracking catalltico. 
Se piensa que el transporte de protones puede ocurrir sobre 
la superficie del catalizador por cambios estructurales mi­
nimes en la y-alumina. El catalizador, al ser una malla de 
iones oxlgeno, puede acomodarse y transfefir protones de una 
manera parecida al agua. Para el ion H" se piensa que puede 
acomodarse como se lia presentado en la reaccion (b). El ion 
aluminio con numéro de coordinacion 6, es un écido poten- 
cial de Lewis; los hidrocarburos, al ser bases débiles de 
Lewis, son espaces de formar complejos polares con el cata­
lizador, a través de un cambio de coordinacién similar al
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del ion aluminio; en este caso el complexe no lleva consigo 
"agua". Los acidos Lewis juegan, probablemente, un importan 
te papel en la alquilacion e isomerizacion de parafinas so­
bre otros catalizadores (EH) , 80 H ,  y Al ; todos estos
X 4 2  2 o
catalizadores poseen écidos potenciales Lewis: PH, 80^, mo- 
nomero AIX^. La forma por la cual el catalizador efectua el 
transporte de protén y de ion H” , no se ha podido dilucidar 
por no conocerse con exactitud la estructura de la y-alumi 
na.
La reversibilidad de las reacciones (a) y (b) séria de 
suficiente fuerza para apoyar los conceptos expuestos. La 
habilidad del catalizador para reaccionar reversiblemente 
con el sustrato formando complexes polares, es esencial pa­
ra la actividad catalitica y en caso contrario no séria un 
catalizador. Si se considéra la estabilidad relative de los 
iones carbonio primario, segundario y terciario, el hecho 
de la isomerizacion de un ion carbonio primario a uno ter­
ciario, daria como resultado la formacion de un complexe 
mâs fuerte que el que existia al principle; per elle el corn 
plejo medificado séria mas dificil de desorber. La'tendencia 
del aluminio a volver a su configuracion con numéro de coor­
dinacion 6, es quien suministra la energia necesaria para la 
desorcion. Las sustancias que al reacciohar forman complexes 
mas fuertes que el sustrato, actuaran como venenos de la 
reaccion. Taies sustancias come el ameniace, bases nitroge- 
nadas, iones de metales alcalines, etc., retienen a la
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temperatura de cracking, todos los iones aluminio utiles en 
la forma de numéro de coordinacion 4 y, por tanto, actuan co_ 
mo veneno de la reaccion.
Por otra parte los catalizadores de cracking presentan, 
en general, una superficie especifica bastante grande. Al 
hablar del cracking termico dijimos que, aunque se considéra 
ba como un proceso no catalltico, estaba aceletado o "catal^ 
zado" por ciertos agentes, uno de los cuales era la pared del 
reactor. En este caso la superficie del reactor se ve aumenta 
da considérablemente por la superficie propia del catalizador.
Existe suficiente evidencia experimental para creer que 
el efecto de la superficie juega un papel de cierta importan 
cia. Norrisb y colaboradores (131>132) han estudiado este 
efecto para el caso de la deshidrogenacion del metanol;
Beaty ^4 33) en el caso de la oxidacion del n-heptano, y Tay­
lor y colaboradores (134) para la oxidacién del pentano; Lay 
y Rease (135) han estudiado el efecto de la naturaleza de la 
superficie sobre la reaccion y finalmente Milliken y colabo­
radores (136) han obtenido una conversion del 5 al 10^ de ga 
solina a partir del gas-oil sobre gel de silice, lo cual pu£ 
de deberse a efectos de superficie, ya que la silice no par£ 
ce pueda presentar el tipo de acidez necesario para el crac­
king catalitico.
Como di jimos al hablar de los mécanismes del cracking, 
para conseguir la fragmentacion de una molécula por un enla­
ce C-C, es necesario alcanzar un determinado estado de ener­
gia, que se puede lograr por un aumento de la temperatura de
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reaccion, por una débil distorsion electrénica dentro de la 
misma molécula o por ambos efectos combinados. Segdn este, 
parece ser que la superficie actua en el cracking catalitico 
de très formas diferentes:
a) Si la molécula ha alcanzado en el espacio del reac­
tor no ocupado por el catalizador la energia necesaria para 
escindirse en radicales, estos han de reagryparse para formar 
los productos finales; este reagrupamiento es mas fécil so­
bre una superficie a'dsorbente por existir en ella una mayor 
concentracion de reactantes debido a la adsorcién y por crear 
dicha adsorcién una distorsién electrénica que facilitaria
el reagrupamiento. Es decir, en este caso la superficie ac- 
tuaria como "punto de reunion" de los reactantes y como agen 
te activador de la reaccion.
b) La molécula ha alcanzado en el espacio del reactor
no ocupado por el catalizador una energia que no es suficiente 
para escindirse en radicales en estado normal, pero que si lo 
es al provocarse en ella la distorsion electronica subsiguien 
te a su adsorcion sobre Èa superficie. Los radicales forma- 
dos siguen el proceso indicado en el apartado a). En este oa , 
80 la superficie actua como agente activador de la reaccion.
c) La escision de una molécula en radicales y su poste­
rior reagrupamiento para formar los productos finales pueden 
ser reacciones endotérmicas o exotérmicas. El transporte de 
energia o calor sobrante de una reaccion exotérmica a una en 
dotérmica aceleraria la velooidad de reaccion total. La
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superficie en este caso podria actuar como aceptor-donador 
de energia sobrante, es decir, jugaria el papel de véhicule 
de tranasporte de energia.
Estos mécanismes de actuacion no han sido confirmados 
experiment aiment e, pero parecen los mas probables a la vis­
ta de los escasos y poco précisés resultados expérimentales 
de que se dispone.
IV.2.c.-Deduccion de una posible formula.para la actividad.-
Combinando los conocimientos sobre estructura de los ca 
talizadores, los posibles mécanismes aceptados para el crac­
king y el proceso dentro del reactor, creemos posible obte - 
ner una formula que relacione en primera aproximacion la ac­
tividad catalitica con las propiedades fisico-quimicas del - 
catalizador.
El proceso de cracking en el reactor viene afectado por 
las siguientes variables;
a) Temperatura
b) Presion
c) Tiempo de contacte del gas-oil (velocidad espacial)
d) Tiempo de contacte del catalizador (realcion catal_i 
zador-gas-oil)
e) Naturaleza del catalizador
f) Naturaleza del gas-oil
En nuestro caso todos estos factores son constantes a - 
excepcion de la naturaleza del catalizador, como es logico
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pues se trata de un aparato para ensayo de catalizadores - 
donde el reste de las variables han de tener siempre el.mia 
mo valor. Por tanto, en principle, la actividad ha de ser - 
f une ion univoca de las propiedades y de la geometrla del ca 
talizador.
Partiendo de esta base, algunos autores han tratado de 
relacionar la actividad con las propiedades del catalizador; 
Unos con la superficie especifica (136) con resultados fran- 
camente inadmisibles t otros con la acidez. Entre estos ulti 
mes merecen especial atencion los resultados obtenidos por 
medida de la acidez del catalizador con quinoleina en fase 
vapor a la temperatura de cracking y comparacion con la ac­
tividad; han conseguido una proporcionalidad sujeta a cier- 
tas restricciones pues la quinolelna adsorbida no es, en - 
realidad, una medida de la acidez, debido a que existe ad - 
sorcion fisica en la superficie del catalizador y, por lo - 
tanto es necesario hacer una correccion a partir de datos de 
adsorcion de nitrogeno a la temperatura 4e aire liquide y ex 
trapolarlos a la temperatura de cracking. Los mismos autores 
(137) admiten que esta correccion es bastante arbitraria. - 
Otros autores han intentado también establecer una relacion 
entre actividad y acidez del catalizador, pero con resulta­
dos poco satisfactorios.
Nosotros vamos, en primer lugar, a ver como transcurre 
fenomenologicamente el cracking y de ello tratar de deducir 
la relacion que puede existir entre actividad catalitica y
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propiedades del catalizador. Para ello dividiremos el proce 
so total en varies procesos simples que transcurren simul - 
taneamente:
a) El vapor de gas-oil, en el espacio de la camara no 
ocupado por el catalizador y en el precalentador, sufre cra_c 
king térmico en pequeha escala, pues la temperatura del cra_c 
king catalltico es muy baja para que las moléculas adquieran 
la energia necesaria para escindirse en radicales. El valor 
de la actividad que se obtiens de este procesq^e puede dedu­
cir del ensayo en blanco, con el aparato s4n catalizador; - 
asi se obtiene un rendimiento del 99^ , una parte de la cual - 
se debe a que el gas-oil original se destila segun las normas 
A.S.T.M. para gas-oil y este mismo gas-oil destilado en la - 
columna del OAT "A" da un 5^ de cabezas, es decir, el rendi - 
miento en gasolina debido al cracking térmico en el espacio 
vaclo del reactor y en el precalentador es del 4^. Tanto uno 
como otro no son debidos al efecto del catalizador y por lo 
tanto no los tendremos en cuenta. Asi, la actividad con que 
nosotros trabajamos es la actividad real que como facilmente 
se deduce es la actividad CAT"A" mènes 9 unidades. No obstan 
te, los productos que se obtienen de este proceso pueden no 
ser los tipicos del cracking térmico, pues al ser estos mè­
nes estables que los del cracking catalitico se transforma - 
rân en productos cataliticos si tienen ocasion de entrar en 
reaccion con los centres actives del catalizador.
b) El vapor de gas-oil se adsorbe en la superficie del
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catalizador no ocupada por centres catalitioamente actives y 
sufre cracking térmico, como explicamos al hablar del efecto 
de la superficie del catalizador sobre los procesos de crac­
king, dando principalmente olefinas. Las olefinas producidas 
pueden aparecer como producto final del cracking o reaccionar 
con centres actives, donde adicionan un proton transformând£ 
se en iones carbonio, que se escinden idnicamente dando, fi­
nalmente, productos tipicos del cracking catalltico. Esta - 
transformacion, o reaccion sucesiva de los productos del crac_ 
king térmico con los centres actives, es de mucha mayor ex - 
tension que en el caso a), puesto que la adicion de un proton 
a un doble enlace es mucho mas facil y rapida que la trans - 
formacion de los productos saturados que se producen en a), 
relativamente estables frente el catalizador de cracking.
La velocidad de reaccion en el cracking térmico sobre.- 
la superficie del catalizador ha de depender de la naturale­
za y del area de dicha superficie. En primera aproximacion , 
suponemos que la naturaleza de la superficie es la misma, por 
lo menos en los catalizadores que proceden de una misma ben- 
tonita original, ya que la origina la silice libre y amorfa 
que résulta del tratamiento acido. Por lo tanto, la valoci- 
dad de reaccion ha de ser proporcional aï area de la superfl 
cie medida por adsorcion fisica, en nuestro'oa^o por el méto- 
do B.E.T., ya que la adsorcion de las moléculas de gas-oil - 
créa en ellas una distorsion capaz de escindirlas en radica­
les por efecto de fuerzas de Van der Waals o intermedias en­
tre las de Van der #aals y las de tipo de enlace quimico.
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c) El vapor de gas-oil reacciona con un centro catallt_i 
camente activo, centro acido en la acepcion déscrita al ha­
blar de la estructura de los catalizadores de cracking, y se 
craquiza segun los mecanismos de cracking catalitico ya ex­
puestos. Entran también en este proceso parte de los pro duc ; 
108 de reaccion del cracking térmico de los apartados a) y
b). Por tratarse de reacciones ionicas la velocidad es pra£ 
ticamente instantanea, de tal modo que la mayor parte del 
gas-oil craquiza segun este proceso.
La velocidad de reaccion sera proporcional a la natura 
leza y al numéro total de centres acidos del catalizador. Pa 
ra mayor simplicidad suponemos que todos los centres écidos 
son de la misma naturaleza para catalizadores procedentes de 
la misma bentonita original, y en la discusion final veremos 
a qué conclusiones se llega con esta suposicion. Por tanto, 
suponemos que la velocidad de reaccion es proporcional al nu 
mere total de centres acidos,
Nosotros hemos medido estos centres acidos por valora - 
cion con bencilamina en medio bencénico seco, después de un 
calentamiento del catalizador a la temperatura del cracking 
(4309 C). Todos los autores estan conformes en que la acidez 
medida a la temperatura ambient e no es la misma que actua a 
la temperatura de cracking; sin embargo, parece logico pen- 
sar que sea proporcional a ella, ya que la estructura del ca 
talizador que origina protones valorables con una base a la 
temperatura ordinaria, ha de actuar sobre las moléculas de -
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gas-oil a la temperatura de cracking con fuerzas en cierto - 
modo proporcionales a las que crearon los protones valorables, 
por lo menos en catalizadores de una estructura definida o - 
procedentes del mismo material original. Es decir, suponemos 
que los valores de la acidez medidos representan una acidez 
relativa, dentro de la misma familia de catalizadores, pro­
porcional a la que tienen a la temperatura de cracking. En - 
la discusion final veremos a qué conclusiones se llega con - 
esta suposicion.
A continuacion, para mejor compresion de los procesos 
presentados en los très apartados anteriores, vamos a repre - 
sentar un esquema general del proceso total. La importahcia 
de cada uno de los procesos parciales en cuanto a rendimien­
to viene representada cualitativamente por el distinto espe- 
sor del trazo:
Cracking
térmico
vacio Productos! 
cracking, 
térmico
Productos
cracking
térmico
Productos 
^ cracking
Centro activo
Cracking
térmico
superficie
catalitico
Productos 
► cracking 
térmico
Gas-oil^
Productos 
-cracking, 
térmico 
(olefinas)
Centro activo
Productos
^cracking
catalitico
Productos
cracking
latalitico
+  Centro activo
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d) En todos los procesos de catalisis heterogénea tie­
ns gran importancia la difusion. Las moléculas del reactants,
para reaccionar neoesitan alcanzar la superficie interna del 
catalizador, de tal modo que la velocidad de reaccion depen - 
de de très procesos sucesivos principales: difusion de los - 
reactantes hasta la superficie del catalizador, reaccion con 
el centro activo y difusion para abandonar el catalizador. 
Hasta ahora hemos considerado solamente la velocidad de reao_ 
cion con el centro activo, pero en el caso en que la difusion 
sea muy lenta puede ocurrir que la velocidad de difusion con­
trôle el proceso total, y por lo tanto puede influir considéra 
blemente en la actividad de un determinado catalizador.
La difusion depends, principalmente de la seccion a tra­
vés de la que se ha de difundir el flüido y del tamaho de sus
moléculas. Los catalizadores son, en general, solides muy po- 
rosos, sobre todo en el caso de catalizadores sflice-alumina 
(1 3 8,140), y es posible conocer y medir la distribucion de - 
su tamaho de poro, es decir, la seccion a través de la que se 
han de difundir los reactantes. No ocurre lo mismo con las - 
moléculas del reactante, pues un gas-oil es una mezcla de corn 
ponentes de distribucion muy compleja, dificil de conocer.
Por lo tanto, es imposible hacer un tratamiento teorico de la 
difusion, pues se empieza por no conocer el valor de las va­
riables que inf.Luyen en ella. Un estudio cualitativo del fe- 
nomeno nos llevaria a la conclusion de qie la superficie co—  
rrespondiente a porcs de gran diamètre actuaria casi a pleno
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rendimiento, el efecto de la difusion séria minimo; en los - 
poros de tamaho mediano, la velocidad de reaccion estaria di£ 
minuida por ser contrôlante la velocidad de difusidn; en fin, 
en los de tamaho pequeho la velocidad serfa nula por imposibi 
lidad de difundirse las moléculas de reactante a través de 
ello. Lesde este punto de vista el problema présenta un aspe£ 
to también dificilmente tratable pues no se puëde especificar 
hasta qué tamaho de poro ocurre uno y otro f enomeno. Para sos_ 
layar esta dificultad hemos supuesto que existe un determinado 
tamaho de poro por encima del cual, categoricamente, actua el 
catalizador plenamente, es decir, como si solo existiese difu 
sion del medio fluido a una superficie plana, y por debajo - 
de este tamaho de poro el catalizador no actuara en absolute.
Eundàndonos en esta suposicion introduciremos en la fdr 
mula el efecto de la difusion del reactante como un coefi- - 
oiente de correeoion, deducido de la distribucién de tamaho 
de poro como mas adelante veremos, que afecta a la acidez - 
y a la superficie del catalizador. Este coeficiente de co- - 
rreccion, como es logico, ha de ser el mismo para la super - 
ficie que para la acidez, ya que los centres acidos estén - 
distribuidos sobre la superficie.
De estas consideraciones deducimos que una ecuacion - 
que segun nuestro punto de vista puede relacionar la activi­
dad con las propiedades fïsico-qulmicas del catalizador, - 
es :
R - 9 = a.h.A •# b.h.3 o (R - 9)/h = a.A «V b.S 
(a) (b)
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donde
R = Actividad CAT"A" del catalizador en porcentaje 
de gasolina, correspondiente a 50 cm^ de carga 
de gas-oil y 200 cm^ de catalizador (condicio - 
nés de medida). A este valor se le restan 9 uni 
dades debidas al cracking térmico en vacio y a 
la diferente forma de destilacion del gas-oil - 
en el GAT"A" y durante la preparacion.
A= Acidez del catalizador en miliequivalentes/le - 
ciio de catalizador.
S = Superficie del catalizador en m^/lecho del cata 
lizador.
a = Coeficiente de la acidez en unidades CAT"A"/mi- 
liequivalentes.
b = Coeficiente de la superficie en unidades CAT"A"/ 
m^ .
h = Coeficiente de correccion de la acidez y de la 
superficie por efecto de la difusion, a deducir 
de la distribucion de tamaho de por; adimensio - 
nal y siempre menor que la unidad.
Como se ve en la forma b) de la ecuacion, el segundo - 
término consta de dos sumand'os: el primero debido al cracking 
puramente catalitico y el segundo al cracking térmico en la - 
superficie del catalizador. No obstante, los productos de - 
reaccion de que da cuenta el segundo sumando no son los del - 
cracking térmico; représenta la preparacion de las moléculas
de gas-oil (transformacion de parafinas en olefinas, etc,) 
para que sean susceptibles de entrar en reaccion por un - 
mecanismo catalltico en un centre active ; es decir, la - 
aceleracion de la velocidad de descomposioion de los reao_ 
tantes (que inioialmente no pueden transfenaarse por un - 
mecanismo puramente oatalitioo) por un mecanismo térmico, 
lo cual se traduce en una aceleracion de la velooidad de 
reaccion catalitica; por elle aunque se trata de un férmi- 
no que représenta reacciones puramente de cracking térmico, 
los productos finales a que se refiere son, en sy mayor - 
parte, tipicos del cracking catalltico. El primer sumando 
représenta la rotura de moléculas que ya en el gas-oil or£ 
ginal eran espaces de desoomponerse por un mecanismo cata­
lltico sin necesidad de un previo cracking térmico.
IV.2.d.- Elecoion de los catalizadores con los que se va a 
oomprobar la formula.-
Dado el tiempo que requiere la medida de las propie - 
dades fIsico-qulmioas del catalizador, hemos extendido es­
te estudio solamente a 31 catalizadores: 11 de bentonita 
de Anola, 10 de bentonita de Gador y 10 de sub-bentonita - 
de Gador.
El criterio que hemos seguido para la elecoion de es­
tos 31 catalizadores ha sido el siguiente:
12 Las propiedades fIsioo-qulmicas de un catalizador
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depende de su constitucion mineralogioa y por lo tanto, - 
en gran parte, de su composicion quimica.
22 Para establecer una escala de aotividades respec­
te a las propiedades fisico-quimicas no podemos usar las 
aotividades CAT "A** referidas a 200 om^ de catalizador, - 
sino la actividad referida a un cierto peso de cataliza - 
dor, 200 g. puesto que las propiedades fisioo-qulmioas e£ 
pecificas vienen referidas a un gramo de catalizador. La - 
actividad CAT"A" no nos sirve como criterio, pues se da el 
caso de que un catalizador puede dar poca actividad, no - 
porque él en si sea poco activo, sino porque en el volumen 
de 200 om^ que se usa en el ensayo, debido a su baja dens£ 
dad de relleno, se halla oontenido muy poco catalizador.
Para deducir los 31 catalizadores mas interesantes 
vamos, pues, a relacionar graficamente la composicion qui­
mica de los catalizadores, que es en parte una representa- 
cion de sus propiedades fIsico-qulmicas frente a la acti - 
vidad que darla un peso simpre constante de diohos oatali- 
zadores.
Quede bien claro que la actividad por 200 g., que va­
mos a emplear, no es la actividad que tendrla realmente - 
esa cantidad de catalizador, pues trabajamos con un reac - 
tor integral; pero si es, en cierto modo, proporcional a 
ella y puede por tanto usarse para la elecoion de catali - 
zadores.
No obstante, como se vera. mas adelante en las conside­
raciones respeoto a la férmula que relaciona la actividad 
con las propiedades fisico-quimlcas, todas las variables se 
referIran a 200 cm^ de catalizador que es lo que realmente
I
hemos usado en las medidas de actividad.
La ecmgpWWAi de los catalizadores la hemos representa- 
do como relacion en moles S102/A1203, oalculada a partir de 
su analisis quimico extraldo de las Tablas IV, V y VI (Sec­
cion III, Resultados Expérimentales). Los valores obtenidos 
estan condensados en la Tabla XXV.
La actividad por 200 g. de catalizador se ha calculadç 
como se ve sencillamente, sin mas que dividir la actividad 
0AT*’A"/200 cm^ por la densidad de relleno. Los valores asi 
obtenidos estan condensados en la Tabla XXVI.
Con estos datos se han construldo las graficas de las 
figuras 11, 12 y 1 3; para hacer mas dara la representacion, 
en cada figura se represents una bentonita por medio de - 
très graficas, una para cada tiempo de tratamiento de la — 
bentonita original; los catalizadores obtenidos por trata - 
miento con acido del 5^ estan unidos por trazb grueso, los 
del 12^ con trazo fine y los del 20^ con trazo discontinue, 
correspondiendo a puntos blancos, negros y puntos con cruz. 
Para evitar la confusion que originarla especificar la no - 
menclatura de los catalizadores en las graficas, la hemos 
sustituldo por numéros de una sola cifra segun la tabla:
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î^ umero
P U N T O S
Blancos Negros Cruces
1 2. 40.5.550 2. 40.12.550 2. 40.20.550
2 5. 40.5.550 5. 40.12.550 5. 40.20.550
3 8. 40.5.550 8. 40.12.550 8. 40.20.550
4 2. 70.5.550 2. 70.12.550 2. 70.20.550
5 5. 70.5.550 5. 70.12.550 5. 70.20.550
6 8. 70.5.550 8. 70.12.550 8. 70.20.550
7 2.100.5.550 2.100.12.550 2.100.20.550
8 5. 100.5.550 5.100.12.550 5.100.20.550
9 8. 100.5.550 8.100.12.550 8.100.20.550
A la vista de las graficas hemos escogido los siguien - 
tes catalizadores:
Bentonita de Ancla: 1,4,7,8 y 9 hlancos; 1,4 y 7 negros;
3,6 y 9 craces. Con la serie 1,4 y 7 hlancos vemos, el efec­
to de la temperatura de tratamiento para numéro de horas y - 
concentracion de acido constantes, y la inversion de activi­
dad para los 1,4 hlancos. Gon la serie 7,8,9 hlancos el efec_ 
to del numéro de horas de tratamiento para temperatura y con 
centracidn constantes. En la serie 1,4,7 negros, como en - 
1,4,7 hlancos pero para 12^ de concentracion de acido. En la 
serie 3,6,9 cruces, como en 1,4,7 hlancos, para un tratamien 
to de 8 horas y ademas se aprecia el efecto de la desaotiva- 
cidn por exceso de tratamiento. En la serie 1 hlanco, 1 ne -
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TABLA XXY
Catalizador Bœiton. Anola Benton. Gador S-benton. Gador
2. 40. 5.550 6,to 4,9.4
5. 40. 5.550 4.5? &,4j 5,1^
8. 40. 5.550 4,65- 8,54 5,7?
2. 70. 5.550 4 , % 8,7o 5,75
5. 70. 5.550 4,80 7 jOq &,2j
8. 70. 5.550 4 r 9 ^ T,5j 6 ,9j
2.100. 5.550 5,3g 8,3 g 8,4?
5.100. 5.550 e,7j t i ,t 15,0
8.100. 5.550 8,55 39,3
2. 40.12.550 4,62 8,1g 5 , 5 t
5. 40.12.550 4,72 8,2b 5,6g
8. 40.12.550 4,8q 8,3g 5,9a
2. 70.12.550 4 , 8 5 T,Oq 6,0g
5. 70.12.550 7,45
8. 70.12.550 5 ' % 8,52 8,84
2.100.12.550 11,1 1 4 , 4
5.100.12.550 8 , 5 ? t3,g 5,4.10
8.100.12.550 12,2 16,t 6, “î 0
2. 40.20.550 4 , 7 j 8 ,0 q 5 , 8 %
5. 40.20.550 4,8g 6,0g 5,9&
8. 40.20.550 4,9t 8 , 1 5 6,3 g:
2. 70.20.550 5,t2 8 , 8 5 6 f  3g
5. 70.20.550 5 , 3 o 8 , 1.4 8 ,0 q
8. 70.20.550 5 , 5 j 1 0 , 2 10,a
2.100.20.550 1 2 , % 18,g
5.100.20.550 15,3 9,5.10
8.100.20.550 ^ ^ 0 1 6 , 6 10,4.10
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TABLA XXVI
Catalizador Benton. Anola Benton. Gador S-benton. Gador
2. 40. 5.550 23,5 17,7 2 6 ,5;
5. 40. 5.550 23 ,5 29,3 35,4
8. 40. 5.550 2 1 ,5 27,1. 40,8
2. 70. 5.550 1 8,2_ 2 7 ,3 50 , 5
5. 70. 5.550 25 ,3 35, T. 58,g
8 . 70. 5.550 2 8 ,4 34,8 6 6 , 2
2.100. 5.550 33 >7 3 8 ,4 75, t
5.100. 5.550 4 6 ,3 27,9 57,44
8.100. 5.550 44,7 16 ,0 ■6 6 ,7
2. 40.12.550 10 ,7 25,g 39,a
5. 40.12.550 30, t 5 3 , 4
8 . 40.12.550 7,4 32,g 47,a
2. 70.12.550 15 ,3 3 6 ,3 65,3
5. 70.12.550 24 f ^ 3 7 ,3 63,2-
8. 70.12.550 3 1 ,4 33,9 8 1 , 2
2.100.12.550 42,4 35,6 67, g
5.100.12.550 34,2 16 ,5 8,3
8.100.12.550 26 14,2 7 , 3
2. 40.20.550 7'2 29,0 4 0 , 3
5. 40.20.550 7,1 34,3 6 0,t
8. 40.20.550 1 3 ,4 38,3 5 4 , 7
2. 70.20.550 1 1 , g 33,8 6 0 , 7
5. 70.20.550 2 2 ,0 37,2 68,6
8. 70.20.550 32,1 33,7 6 8 ,g
2.100.20.550 35,8 1 8 ,3 5 9 , 3
5.100.20.550 3 4,2 13, a t
8.100.20.550 20,1 12 ,8 3,3
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gro; 4 "bianco, 4 negro y 7 "bianco, 7 negro, el efeoto de la 
concentracion de acido para temperatura y tlempo constantes. 
Ademas, el 1 negro represents, el minimo de actividad per 
desactivacion (exceso de tratamiento) y el 8 bianco el maxi- 
mo de actividad.
Bentonita de Gador; 1,3,4 y 7 blancos, 3,6 y 9 negros,
3,6 y 9 cruces. La serie 1,4,7 blancos se escoge per la mis- 
ma razon que la serie 1,4,7 blancos para Ancla. Las 3,6,9 
negros y 3,6,9 cruces per la misma raz6n que las 3,6,9 cruces 
de Ancla; ademas en estas dos ultimas puede observarse el 
efecto de desactivacion per exceso de tratamiento. En las 
series 3 bianco, 3 negro, 3 cruz ; 6 negro, 6 oruz y 9 negro,
9 cruz se puede apreciar el efeoto de la concentracion de 
d-cido para temperatura y tiempo de tratamiento constantes. 
Ademas, el 1 negro represents la actividad minima per falta 
de tratamiento, el 9 cruz el minimo de actividad per desac­
tivacion y el 7 bianco y 3 cruz el maximo de actividad.
Sub-bentonita de Gador: 1,4,7,8 y 9 blancos, 1,3,6, y 9 
negros, 9 cruz. La serie 1,4,7 blancos se escoge por la mis­
ma razon que la 1,4,7 blancos de Ancla. La serie 7,8,9 blan­
cos como la serie 7,8,9 blancos de Ancla. La serie 3,6,9 
cruces como la 3,6,9 cruces de Ancla. Las series 1 bianco,
1 negro y 9 bianco, 9 negro, 9 cruz por el efecto de la con­
centracion de acido para temperatura y tiempo de tratamien­
to constantes. El 1 bianco represents la actividad minima 
por falta de tratamiento, el 9 cruz el minimo de actividad
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por desactivacion y el 6 negro el mdximo de actividad.
Los catalizadores escogidos, en su nomenclatura habi­
tual, estan recopilados en la siguiente Tabla:
Bentonita de Ancla Bentonita de Gador Sub-bentonita Gador
2. 40. 5.550 2. 40. 5.550 2. 40. 5.550
2. 70. 5.550 8. 40. 5.550 2. 70. 5.550
2.100. 5.550 2. 70. 5.550 2.100. 5.550
5.100. 5.550 2.100. 5.550 5.100. 5.550
8.100. 5.550 8. 40.12.550 8.100. 5.550
2. 40.12.550 8. 70.12.550 2. 40.12.550
2. 70.12.550 8.100.12.550 8. 40.12.550
2.100.12.550 8. 40.20.550 8. 70.12.550
8. 40.20.550 8. 70.20.550 8.100.12.550
8. 70.20.550 8.100.20.550 8.100.20.550
8.100.20.550
IV.2.c.- Calcule de las variables que intervienen en la for- 
mula.
El valor de la actividad GAT"A", R, es el representado 
en las Tablas I, II y III (Seccion III, Resultados Expéri­
mentales) .
El reste de las variables A, S y h, para 200 cm3 de
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catalizador se han calculado de la siguiente forma:
Acidez: Los valores de la acidez espeoifica estan repre- 
sentados en las Tablas XXII, XXIII y XXIV (Seocion III, Re­
sultados Expérimentales). En ella se aprecia que la acidez 
aumenta con el tratamiento (oambio de cationes alcalinos y 
alcalinoterreos por H'*’) hasta un maximo y luego decrece 
(destruccion de la red del silicato); este efeoto se présen­
ta para tratamientos mas bajos en la sub-bentonita de Gador 
que en la bentonita de Gador, y en esta antes que en la ben­
tonita de Ancla.
De estes valores y de les valores de la densidad de re- 
lleno consignados en las Tablas VII, VIII y IX (Seccion III, 
Resultados Expérimentales), se ha deducido la acidez por le- 
oho de catalizador por la relacion:
A = a.d.V
donde
A = Acidez del lecho en meq/lecho 
a = Acidez especifica en meq/g
d = Densidad de relleno del catalizador en g/cm3 
V = Volumen del lecho del catalizador = 200 cm^
Los valores de la acidez, asi obtenidos, se han repre­
sentado en la Tabla XXVII.
Superficie : Los valores de la superficie especifica es­
tan representados en las Tablas XVI, XVII ÿ XVIII (Seccion III 
Resultados Expérimentales). En ella se ve que la superficie
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aumenta siempre con el tratamiento, como es logico, pues la 
superficie se debe principalmente a la sflioe libre y ësta 
aumenta al destruirse la red; para los tratamientos muy al­
tos 8.100.5, 8.100.12 y 8.100.20 disminuye la superficie por 
envejecimiento de la sflioe durante el tratamiento.
Como en el caso de la acidez, y por una formula analo- 
ga, hemos calculado la superficie por lecho de catalizador, 
cuyos valores hemos representado en la Tabla XXVIII.
Coeficiente de correccion, h , de la superficie y de la 
acidez por efecto de la difusion en poros: Se ha calculado 
la superficie del catalizador que corresponde a un determina- 
do tamaho de poro, siguiendo un mëtodo pareoido al empleado 
por Oulton (140) para hallar la relaciën superficie-tamano 
de poro en catalizadores silice-alumina. Comprends très par­
tes fundamentaies : a) Calcule del volumen vacio por gramo 
de catalizador; b) calcule del percentage de volumen (respec­
te al volumen total) ocupado por los poros de un determinado 
didmetro, por gramo de catalizador; c) transformacion de los 
percentages de volumen de poro en percentages de superficie, 
referida a un determinado diametro de poro.
a) Calcule del volumen vacio por gramo de catalizador;
A partir de los valores de las densidades real y aparente de 
los catalizadores (Tablas XIII, XIV, XV y X, XI, XII; Sec­
cion III, Resultados Expérimentales) se calcula el volumen 
vacio por la siguiente relacion
1 1
^a ^r
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TABLA XXVII
Bentonita de Ancla Bentonita de Gadpr S-bentonita de Gador
Catalizador meq,. Catalizador meq.. Catalizador meq>
2r; 40. 5.550 22,0 2. 40. 5.550 10,f 2. 40. 5.550 30,2
2. 70. 5.550 25, J 8. 40. 5.550 17,8 21 70. 5.550 28,6.
2.100. 5.550 23,6 2. 70. 5.550u 12, & 2.100. 5.550 24,3.
5.100. 5.550 25,2 2,100. 5.550 41»? 5.100. 5.550 11,0
8.100. 5.550 22, 8. 40.12.550 13, X 8.100.12.550 6,%
2. 40.12.550 22,0 8. 70.12.550 13, z 2. 40.12.550 30,4
2. 70.12.550 31,2 8.100.12.550 1,5- 8. 40.12.550 28,&
2.100.12.550 24,2 8. 40.20.550 16, j 8. 70.12.550 24, s.
8. 40.20.550 24'% 8. 70.20.550 11,2; 8.100.12.550
8. 70.20.550, 20,2 8.100.20.550 1,1 8.100.20.550 1,3
8.100.20.550 4,g
TABLA XXVIII
Bentonita de, Ancla Bentonita de Gador S-bentonita de Gador
Catalizador m2.10-3 Catalizador #2.10-3 Catalizador m^.10 ^
21 40. 5.550 G,3% 21 40. 5.550 9,7s 21 40. 5.550 t5,gr
2. 70. 5.550 7,52- 8. 40. 5.550 9,5-p 2. 70. 5.550 16,2
2.100. 5.550 13,2 2. 70. 5.550 10,4 2.100. 5.550 28,0
5.100. 5.550 15,7 2.100. 5.550 12,g 5.100. 5.550 26,t
8.100. 5.550 17,2: 8. 40.12.550 12,8 8.1D0. 5.550 49,g
2. 40.12.550 7,9o 6. 70.12.550 12,0 2. 40.12.550 15, g
2. 70.12.550 7,5s 8.100.12.550 8,13 8. 40.12.550 t8,4
2.100.12.550 15,g 8. 40.20.550 10,4 8. 70.12.550 23, a
8. 40.20.550 8.‘ 70.20.550 11,6 8,100.12.550 14,2
6. 70.20.550 12,6 8.100.20.550 7,23 8.100.20.550 l6'o
8.100.20.550 6,92
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donde
V = Volumen vacio en om^/ g de catalizador 
dg^ = Densidad aparente del catalizador en g/cm^ 
dp= Densidad real del catalizador en g/cm^
Los valores obtenidos de esta forma estân consignados 
en la Tabla XXIX.
b) Calculo del poroentaje de volumen correspondiente a 
un determinado tamano de poro: Se hace por una senoilla ré­
gla de très a partir de los valores del volumen vacio antes 
calculados y los valumenes correspondientes a poros con dia 
metros por debajo de 150, 300 y 700 .X, medidos experimental 
mente y consignados en las Tablas XIX, XX y XXI (Seccion III, 
Resultados Expérimentales). Los valores obtenidos se han re­
presentado en las Tablas XXX, XXXI y XXXII y en las graficas 
de las figuras U ,  15, 16, 17, 18, 19, 20, 21, 22, 23, y 24. 
Es precise resaltar que estes porcentajes representan el v£ 
lumen de todos los poros por debajo de un determinado diâm^ 
tro, es decir, son poroentajes acumulativos.
c) Transformacion de los poroentajes de volumen de po­
ro en poroentajes de superficie de poro: Se supone que los 
poros del catalizador son cilindricos en cuyo caso:
V = i\.d^.l/4 y S=t\.d.l
siendo
V = Volumen de un poro 
S = Superficie lateral de un poro
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TABLA ncri
Bentonita de Ancla Bentonita de GrSdor S-bentonita de Gador
Catalizador 7ol\man
ca-*/g
Catalizador- TOlnmen
om^g
Catalizador Volinaen
<an^/g
2 . 40. 5.550 0,t8g 2 . 40. 5 .550 0 ,4 3 4 Z, 40. 5 .550 0 ,2 1 4
2. 70 . 5.550 0 ,1 % 8 . 40. 5.550 0 ,6 0 g 2. 70. 5.550 0 ,4 3 ,
2 . TOO. 5.550 0.25 e a . 70 . 5 .550 0,73g 2 .100 . 5.550 0,92q
5 - too. 5.550 0 ,4 0 j 2 .100. 5.550 1 ,0 5 5 .100 . 5 .550 1,20?
8.100. 5.550 0,39g 8. 40.12.550 0,70g 8 .100 . 5.550 1 ,3 7 5
Z. 40.12.550 0,17g 8 . 70 . 12.550 0 ,9 % 2. 40 . 12.550 0 ,2 8g
2 . 70 .12 .550 0 ,1 8 4 8 .100 .12 .550 8. 40 .12 .550 0 ,3 8 4
2 .1 00 .12 .55 0 0,36g 8. 40 . 20.550 0 ,7 7 4 8. 7 0 . 12.550 0,92g
8. 40.20.550 0 118^ 8 . 70 .20 .550 1,0^ 8 .1 00 .1 2 .55 0 1,3g
8. 70.20.550 
8.100.20.550
0,22g
0 ,7 4 4
8 .100 .2 0 .55 0 8 .100 .20 .550 1,2g
TABLA XXI
Catalizador Volumen 
d.<150 i
^  Volumen 
d<300 k
54 Volumen
d<700 A
56 Volumen
d>700 A
B.A.2. 40. 5.550 23,, 31 rg ^ , 4 6 1 , 4
B.A.2. 70. 5.550 19,g 30,2' 40,5 59,5
B.A.2.100. 5.550 24-, 4 33,2 43,z 56, a
B.A.5.too . 5.550 30,g 42, J 48,4 51, s
b.a.8.100. 5.550 36,g 53,0 59,5 40,5
B.A.2. 40.12.550 2 3 , 4 31, g 41,0 59,0
B.A.2. 70.12.550 24,g 33, z 38,e 60,4
B.A.2.100.12.550 29,4 39, e 42,4 57,e
B.A.8. 40.20.550 18,0 32,6 40,4 59, g
B.A.8. 70.20,550 27 ,g 39,z 41, T 58,9:
3.A.8.100.20.550 8,5 17,0 25,0 75,0
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TABLA XXXI
Catalizador ia Volumen 
d<150 1
io Volumen 
d<300 A
^ Volumen 
d<700 i
^ Volumen 
d>700 A
B.G.2. 40. 5.550 2t y Y 3 4, -J 47, ç 52,, ^
B.G.8. 40. 5.550 14,4 24, g 34,2 65, a
B.G.2. 70. 5.550 11 > 5 19, ^ 27,8 72,2
B.G.2.100. 5.550 12,2 18,8 24,8, 75,2
B.G.8. 40.12.550 12,0 2 3 ,4 3 0 ,0 70,0
B.G.8 . 70.12.550 14*4 22'g 29, j 70,7
B.G.8.100.12.550 9,8 17 '6 21,4 78,6
B.G.8 . 40.20.550 21,0 2 8,5- 71,5
B.G.3. 70.20.550 13,7 21, 2 27,T 72 , g
B.G.8 .100.20.550 9,2 T4,3 20,5 79,g
TABLA XXXII
Catalizador io Volumen 
d<150 À
io Volumen 
d<300 Â
^ Volumen
d<700 A
^ Volumen 
d>700 A
S.B.G.2. 40. 5.550 Z2,0 3 8,t 4 8 ,7 5 1 , 3
S.B.G.2. 70. 5.550 2 0 , 3 2 3 ,7 29,0 71 ,0
S.B.G.2.100. 5.550 23,g 27, 2 30,0 70,0
S.B.G.5.100. 5 .550 31,8 3 4 ,4 3 6 , 4 6 3 , 6
S.B.G.8 .100. 5 .5 5 0 3 0 , 7 3 2 ,7 33,T 66,g
S.B.G.2. 40.12.550 26,t 3 3 , 3 40,2 59,g
8.B.G.8. 40.12.550 2 2 , 6 2 7 , 3 32,2 67,8
8 ,B.G.8. 7 0.12 .550 27,2 29, T 32,0 6 8 ,0
S.B.G.8.100.12.550 21*0 31 ,5 34 ,7 6 5 , 3
S.B.G.8.100.20.550 23, 3 2 , 4 35,s 6 4 , 4
—1 &2^
d = Diamètre del porc 
1 = Longitud del poro 
De estas dos relaoioiies se deduce facilmente que:
S = 4.V/d o, en general, S = k.V/d
donde k es una constante de porporcionalidad en la que van 
incluidas las escalas de las grdficas, etc.; es decir, que 
para facilitar el càlculo trabajaremos con numéros porpor- 
oionales puesto que al final obtendremos la superficie en 
forma de poroentaje respecte a la superficie total y se el^ 
mina la constante de proporcionalidad.
La relacidn anterior extendida a todos los di^metros 
de poros tomarfa la forma:
Z û S i  = K . Z ^
de la que se deduce que ouanto mas pequenos sean los inter­
vales de diametro de poro para los que se hacen los calcu­
les parciales mds exactes sera el calcule total. Hosotros 
hemos tornade intervales de diâmetro de 10 en 20 & hasta 
400 &, de 20 en 20 ^ hasta 700 £ y de 1000 en 1000 hasta
50.000 este valor se ha tornade como diametro maxime pues 
es del orden del diænetro medio de las particulas micelares 
en la bentonita, 50 yui , del mismo modo que se ha tornade como 
diametro minimo de poro el de 20 f (52).
Para el calcule mecanico se ha agrandado cuatro veces 
la escala de las graficas 14, 15, 16, 17, 18, 19, 20, 21,
22, 2 3, y 24 se han tornado en mm. los /iV correspondientes a 
un increments de diametro de 25 a 35, 35 a 45, 45 a 55 £, etc, 
y se ha dividido por los diâmetros medios 30,40,50 £, etc. - 
para obtener los sumandos AV-i/d-j , AV^/d^, etc...
Por encima de los 700 2 se supone que la relacion increments 
de volumen-diametro de poro es rectilinea y se ha hecho un - 
calculo global por medio de la relacion:
AV^  av3700
* 700 * ' 1 7 0 0 * ' 2 7 0 0 , \
------ -f-   4"   4......  \ '
1 .000  2.000  3.000
700
Por ser la relacion increments de volumen-diametro de poro ■ 
rectilinea en esta zona:
■ = '4 T
50.000
50
y teniendo en cuenta esto, la relacion (a) se transforma fa- 
cilente en:
50.000
50000
700
700 ^  +-4"+--- + 4 ,50. /iV^OOOO
700
d-i 5 0 .0 0 0
5 0 .0 0 0
Una vez calculados los simiandos parciales, se hace la su
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TABLA XXXIII
Diâmetro
K
B. G.2^40.5.550 B. G,8.40.5.550
k.AV k.48 M s k.4V k./lS‘ M s
30 $.570 52.333 27,65 770 25.667 20,42
40 900 22.500 11,89 560 14.000 11,14
50 850 1T7.000 8,98 540 10.800 8,85
60 720 12^000 6,34 520 8.667 d,92
70 640 9.143 4,83 510 7.286 5,80
80 580 7.250 3,83 470 5.875 4,67
90 570 6.333 3,35 440 4.889 3,89
100 560 5.600 2,96 420... 4.200 3,34
110 540 4.909 2,59 390 3.545 2 ,8 2
120 520 4.333 2., 29 370 3.083 2,45
130 510 3.923 2,07 350 2.692- .2,14
140 470 3.357 1,77 340 2.429 1,93
150 440 2.933 1,55 330 2. 200 1,75
160 410 2.562 1,35 324 2.025 1,61
170 390 2,294 1,21 317 1.865 1,48
180 380 2. 111 1,12 310 1.722 1,37
190 360 1.895 1,00 300 1.579 1,26
200 350 U750 0,92 290 1.450 1,15
210 346. 1.648 0,87 280 1.333 1,06
220 342 1.554 0,82 276 1.255 1,00
230 338 1.470 0,78 272 1.183 0,84
240 330 t. 375 0,73 266 1.108 0,88
250 320 1.280 0,68 262 1.048 0,83
260 310 1,192 0,63 255 981 0,78
270 300 1.111 0,59 246 911 0,72
280 290 1,035 0,55 242 864 0,63
290 286 986 0,52 230 793 0,63
300 282 940 0,50 220 733 0,58
310 276 890 0,47 210 677 0,54
320 272 850 0,45 200 625 0,50
330 266 806 0,43 190 576 0,46
340 262 770 0,41 180 529 0,42
350 256 731 0,39 170 486 0,39
360 250 694 0,37 160 444 0,35
370 240 648 0,34 156 422 0,34
380 220 579 0,31 152 400 0,32
390 210 538 0 ,2 8 146 374 0,30
400 1-90 475 0,25 142 355 0 ,2 8
415 340 81:9 0,43 . 270 650 0,52
435 330 759 0,40 250 575 0,46
455 320 703 0,37 230 505 0,40
475 310 653 0 ^ 5 210 442 0,35
495 300 60 6 0,32 190 384 0,31
515 270 524 0,28 170 330 0,26
535 200 374 0,20 150 280 0,22
555 140 252 0,13 140 252 0,20
575 120 209 0,11 120 209 0,17
595 110 1.85 0,10 100 168 0,13
a 700 300 466 6,24 280 434 0,36
a 50.000 1.890 1,00 2.368 1,88
Suma total 238"
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ma total y se calcula el porcentaje de cada une de los suman­
dos respecto a la suma total; este poroentaje es precisamen- 
te el de la superficie correspondiente a un determinado dia­
metro de poro respecto a la superficie total. Gomo ejemplo,
En la Tabla XXXIII hemos detallado el calcule para dos cata­
lizadores de bentonita de Gador. En la columna k. 4 V se re­
presentan los numéros proporcionales al incremento de volu­
men correspondiente a un diametro de poro, deducidos de las 
graficas; en la columna k. A S se representan los valores 
k. ù V^/d^, y en la ^ A 8 los poroentajes de incremento de su­
perficie correspondientes a cada didmetro respecto a la su­
perficie total.
Los valores del coeficiente de correccion h, para un 
determinado diametro de poro, se obtienen sumando los ^ AS 
desde 50.0000 1 hasta dicho diâmetro y dividiendo el résulta 
do por 100. Como es idgico, para diâmetros de poro de 20 S:
# 8 = 100 # y h = 1
En las Tablas XXXIV, XXXV y XXXVI hemos representado los 
valores de h obtenidos para los 3I catalizadores y para diâ­
metros de poro: 30,50,100,150,200,300,400 y 700 A.
IV,2.f.- Qomparacion de la actividades obtenidas por la for­
mula con las expérimentales;
Con estes dates se ha calculado el valor de los coefi- 
cientes a y b para cada diâmetro de poro mediante ajuste por
TABLA X m V
Bentonita de Ancla
Catalizador 30 A 50 A 100 A 150 A 200 A 300 A 400 A 700 A
2. 40. 5.550 0,68%: 0,4tj 0,-86 0,-E% 0,08% 0 , 0 4 3 0,02x 0,01%
2. 70. 5.550 0 , 7 8 4 0,572 0,32g; 0,21g 0,15o 0 ,07% 0,04o 0 , 0 1 4
2.100. 5.550 0,£9j 0,432 0,2 ta 0,14o 0,09g 0 , 0 5 3 0 , 0 3 4 0,0%
5.100. 5.550 0,72q 0,47a 0,22g 0,13o 0,07a 0,032 0,01g 0,00a
8.100. 5.550 0 ,754:0,52g 0,2Sj 0,13g 0 , 0 8 4 0,03g 0,01a 0,00g
2. 40.12.550 0 , 6 7 4 0,442 0,21g 0 , 4 3 3 0,09% 0,05g 0 ,0 3% 0,01 %
2. 70.12.550 0,67 2^0,436 0,216: 0,12 g 0 ,0% 0 , 0 4 3 0,026 0,01%
2.100.12.550 0,67 9 0,42p 0.47t 0 , 0 % 0,05g 0,022 0,01% 0,00a
8. 40.20.550 0,80g 0,60 g: 0 , 3 6 2 0,24% 0 ,16% 0,07o 0,036 0 , 0 1 4
8. 70.20.550 0 .723-0,472: 0,21g 0,11g 0,06g 0,01g 0,0%: 0 ,0 %
8.100.20.550 0,85% 0 , 6 8 4 0 ,4 5 3 0 , 3 2 2 0 ,233;0 ,1 2 5 0,07g 0 , 0 3 4
TABLA XXXV 
Bentonita de: Gador
Catalizador 30 A 50 A 100 A 150 A 200 A' 300 A 400 A 700 A
2. 40. 5 .5 50 0 , 7 2 3 0,51g 0 , 3 0 2 0,19g 0 ,1:43;0,07g 0,03g 0 ,01q
8. 40. 5 .5 50 0,79g 0,59a 0,352 0 ,2:4% 0,17 2 0,092 0 , 0 5 3 0 ,0 1g
2. 70. 5.550 0 ,81% 0 , 6 2 4 0,17% 0,25g 0,19o 0,10a 0 >06^ ^ 0 ,02g
2.100. 5.550 0,78o 0 ,5 7 3 o,3i%r 0 ,20g 0,14a 0 ,08g 0 ,0% 0 , 0 2 3
8. 40.12.550 0,84a 0,67% 0 , 4 2 3 0,29% 0,19g 0 ,08g 0,04g: 0 , 0 2 4
8. 70.12.550 0 ,8 0% 0,584 0 ,324.0 , 2 0 4 0,14% 0,07% 0,04'T' 0,022
8.100.12.550 0 , 8 2 3 0 , 6 3 3 0,38% 0 , 2 5 3 0,172 0 , 0 8 4 0,04% 0 , 0 3 4
8. 40.20.550 0 ,82% 0,62g 0,37% 0,24o 0 ,16% 0 , 0 8 g 0,05o 0 , 0 2 5
8. 70.20.550 0 ,79g 0 , 5 8 2 0,32q 0,20g 0 , 1 4 4 0,07g 0 ,04^ 0,03g
8.100.20.550 0 ,82g 0,60g 0 , 3 % 0,23S 0 , 1 7 3 0 ,10g 0,06g 0 , 0 3 3
TABLA XXXVI
Sub-bentonita de Gador
Catalizador 30 A 50 A 100 A 150 A 200 A 300 A 400 A 700 A
2. 40. 5.550 0,80g 0 , 60g 0,36g 0 ,237 0,154 0,06y 0 ,033 0 ,033
2. 70. 5.550 0 ,644 0 ,357 0 ,133 0,07g 0,057 0,03g 0,02g 0,01g
2.100. 5.550 0 ,584 0 ,294 0,10g 0,056 0,03g 0 ,023 o,ois 0,01g
5.ICO. 5.550 0,61g 0 ,304 0 ,097 0,03s 0 ,023 0 ,01g 0 ,01-, 0 ,00g
8.100. 5.550 0 ,537 0 ,26g 0,08^ 0 ,03g 0 ,01g 0,01 g 0 ,01q 0 ,00g
2. 40.12.550 0 , 6 9 g 0,36g 0,13i 0 ,073 0 ,053 0,035 0 ,02g 0 ,00g
8 . 40.12.550 0,65s 0,338 0 ,137 0 ,077 0 ,054 0 ,034 0,025 0 ,0 1 3
8 . 70.12.550 0,59g 0,27g 0 ,080 0 ,03g 0 ,02g' 0 ,01g 0 ,01g 0 >01q
8 .1 0 0.12.550 0,73g 0,47g 0,224 0 ,12o 0 ,067 0 ,027 0 ,02g 0 ,014
8 .100.12.550 0,67g 0 , 4 2 q 0 ,194 0 ,10g 0,06s 0,03i 0 ,01g 0 ,01g
mininios cuadrados. Con los valores obtenidos para los ooefi - 
cientes se ha vuelto a calcular el valor R-9. Se ha tornado co­
mo medida de la discrepancia el error cuadrâtico medio, S’ , -
que viene dado en las Tablas XXXVII, XXXVIII y XXXIX. En ellas 
se ve que los valores de cr converger para dar un minimo para 
un diâmetro de poro: 20 X para bentonita de Ancla, 50 X para - 
l£i de Gador y 20 X para la sub-bentonita de Gador. Se han toma 
do como aceptables los valores de a y b correspondientes a es­
tes diâmetros de poro en cada bentonita y en las Tablas XL, - 
XLI y XLII se han representado para cada une de los catalizad£
TABLA. XXXVII
Bentonita de: Ancla
Diâmetro
Â
C o efic ie n te 8 <ra b
20 0 , 0 7 2 o 0,00 $9 2: 3,9^
30 0 , 0 6 0 ^ 0,0027a 4 , 6  g
50 0,09222 0,0042g 6,04
100 0y04T^ 0,009to 8,5o
150 —0 ,58q 0,017% 10,a
200 -2, % 0,0304
300 -11,^ 0,0854 49,a
400 -8,45- 0,104 1 5 ,3
7 0 0 ~51 >0 0,34a 20,0
TABLA XXXVIII 
Bentonita de: Gador
Diâmetro
Â
Coe^ici entes <ra h
20 0,72g 0,00050g 4,
30 0,902 0,00063g 1,2 g
50 0,000883 1,0a
100 1,82 0 ,0017/g 4,4g;
150 2,77- 0,0023o 4,54
200 4,0g 0 ,0036g z,tg
300 7,7o 0,0066q 4,8g
400 7^ 4»% 0 ,010a 2,12:
700 42,3 0 , 013% 2,4a
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TABLA XXXIX
S-bentonita da Gador
Diâmetro
X
Ooefioientea <ra h
20 1,0g. 0,00025q 5,Oo
30 1',4o 0,00060q 7,3g
50 T , 8 2 0,00102 1 1,3:
100 5,9% 0,00522; 2 4,3;
150 8,54 ' 0,013% 26,0
200 tZ,2: 0,0192 27,2
300 15,a 0,034t 1 8 ,0
400 25,a 0,040%
700 32,3 0,061% 2 1 ,7
TABLA XL
Catalizador R—9
calouiado
R—9
experimental
Error
B.A.2. 40. 5 .5 5 0 13,8 20,2: 3 1,8
B.A.2. 70. 5.550 48, 3 48,0 9,4
B.A.2.100. 5 .5 50 27 ,Q 3 0,a 12,3
B.A.5.100. 5.550 31,9 34,a 7,8
B.A.8.100. 5 .5 50 34 ,5 3 2 , 2 7,2
B.A.2. 40.12.550 16,% 9 ,8 69,0
B.A.2. 70.12.550 18, a 44, a 13 ,5
B.A.2.100.12.550 3 2 ,1 3 1 ,6 1,6
B.A.8 . 40.20.550 46,4 42,0 36,6
B.A.8. 70.20.550 25,s. 29,2 12,4
B.A.8.100.20.550 13,6 9,a 38 ,8
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TABLA XLI
Catalizador E-9
calculado
R—9
experimental
Error
B.G.2. 40. 5.550 1D,5 14,8 8,2
B.G.8. 40. 5.550 48,4 15,4 6,6
B.G.2. 70. 5.550 14, g- 1 4 ,4 3,5
B.G.2.100. 5.550 14 9 2 16,2 12,5
B.G.8. 40.12.550 18, j 17,0 4,1
B.G.8. 70.12.550 15,2 15,2 0,0
B.G.8.100.12.550 5rT 4 ,4 30,0
B.G.8. 40.20.550 17,8 19,2 7,3
B.G.8. 70.20.550 13,5 14,0 3,5
B.G.8.100.20.550 4,j 3,8 24,0
TABLA XLII
Catalizador R-9
calculado
R—9
experimental
Error
*
S.B.G.2. 40. 5.550 34, g 24, a 40,5
S.B.G.2. 70. 5 .550 33,3 38,2 8,1
S.B.6.2.100, 5 .550 31,8 36,2 12,2
S.B.G.5.100. 5.550 17, g 21, a 18 ,4
S.B.G.8.100. 5.550 11, a 5,6 111
S.B.G.2. 40.12.550 35,1 33,0 8,4
S.B.G.8. 40.12.550 34,% 36,4^ 6,3
S.B.G.8. 70.12.550 31,% 36,2 14,1
S.B.G.8.100.12.550 2,2 164
S.B.G.8.100.20.550 5 . 4 4,2 350
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res las diferencias en ^ entre los valores de R-9 calculado 
y experimental,
IV. 2. g;.- Bis eus ion de la formula;
Be la observacion de los resultados obtenidos se deduce 
que la fdrmula représenta bastante fielmente los resultados en 
el caso de los catalizadores de bentonita de Gador, pero no asi 
en los de bentonita de Ancla y sub-bentonita de Gador. Esto - 
nos demuestra que en la fdrmula no estan incluidas todas las 
variables que intervienen en el cracking catalftico, o que no 
se ban considerado los valores reales de dichas variables.
Vamos a tratar de explicar de un modo cualitativo la di- 
ferencia entre los valores expérimentales y los calculados. 
Seguimos este camino de explicar las diferencias a posteriori 
pues las consideraciones que vamos a hacer no son faciles de 
refie jar en la formula inicial, ya que las magnitudes a que 
hacen referencia no pueden ser debidamente medidas o dependen 
de las propiedades fisico-quimicas del catalizador, de una - 
forma dificil de expresar matemàticamente. Para sistematizar 
la discusion lo haremos refiriendonos a cada una de las bent2  
nitas originales, comensando por la bentonita de Gador, que 
por ser la que mejor cumple la ecuacion, presentara menos di- 
fi cultades.
Bentonita de Gador: Observando la Tabla XLI se ve que los 
catalizadores B.G.8.100.12.550 y B.G.8.100.20.550 presentan 
una divergencia (24 y 30^) muy superior a la del resto de los
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catalizadores, que dan una divergencia media del 6,7^. Esto 
se puede explicar por varias causas;
a) Errores en la medida de la actividad: Como dijimos 
al explicar la formula, la actividad que en ella interviene 
es la actividad real, o sea, la diferencia entre la activi -
dad GAT"A" con el catalizador y la actividad con el aparato
en vacio. Las medidas de actividad CAT"A", tanto con el cata 
lizador como en vacio, vienen afectadas de un error de un 2'^ 
aproximadamente; por lo tanto, cuando la diferencia entre - 
ambas, es decir, la actividad real, es muy pequena, como su- 
cede en este caso, puede tener un error bastante grande. Pa­
ra el caso de B,G.8.100.20.550 seria:
Error absoluto actividad en vacio: 9 x 0,02 = 0,18 unid.
Error absoluto actividad CAT"A": 12,8 x 0,02 = 0,26 uni.
Error absoluto actividad real: 0,18+0,26 = 0,44 unid.
Error relativo actividad real: 0,44.100/3,8 = 12 ^
b) Error en la medida de las propiedades fisico-qufmicas 
del catalizador: Estos dos catalizadores presentan una super­
ficie especifica y una distribucion de tamano de poros que e£ 
ta de acuerdo con su composicion quimica. Su gran proporcidn 
de silice libre motiva una superficie especifica elevada, y 
una pequena proporcidn de poros de poco diàmetro; ademas, da­
dos los valores altos de estas variables estaran afectadas s£ 
lamente por el error propio del método de medida, 2^. Por - 
el contrario su acidez especifica es muy baja, 0,025 y 0,019 
meq/g, de acuerdo tambidn con su composicidn quimica ( la -
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silice no présenta acidez con los métodos de medida emplea - 
dos); el error en la valoracion es de 0,02 cm^ de bencilami- 
na 0,025 M y para 200 mg. de muestra se gastan 0,15 cm^, de 
modo que el error de que viene afectada la acidez para valo­
res tan bajos es de 0,02.100/0,15 = 13^ para B.G.8.100.20.550. 
En el caso del B.G.8.100.12.550 el error es algo menor, debi- 
do a que présenta una acidez especifica mas alta.
c) No constancia de los coeficientes a y b: Como diji - 
mes al hablar del efecto de las propiedades fisico-qulmicas 
del catalizador sobre el cracking de bidrocarbures, ademàs 
del cracking propiamente dicho en los centres actives, la su 
perfide origina un cracking tërmico inicial de las parafi - 
nas que facilita la formacion de iones carbonic y acelera el 
cracking catalitico. El proceso total, suponiendo para sim - 
plicidad que los reactantes son solo parafinas y olefinas, - 
lo podemos representar por las siguientes ecuaciones:
Cracking térmico
efecto de superficie C-C-C-C-C-C C=C-C-C-C-C4»Hg (1
C=C-C-C-C-C+H‘*^ C-C-C-C-C-C ( 2
Cracking catalftico +
efecto de la acidez C-C-C-C-C-C ---» C-C-C-C-C-C (3
C-C-C-C-C-C  C-C-Cf C=C-C (4
4- 4
La reaccion (1) es reversible, acelerada por la presen- 
cia de la superficie del catalizador y su velocidad de reac­
cion séria;
V-j = K.j (parafina) (S) - K.] (olefina) (hidrogeno) (S) (a)
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donde (S) représenta el efecto de aceleracion debido a la su 
perfide, que actua en mabos sentidos:
( S ) = q.h.S
donde
S = Superficie real del catalizador 
q = Constante de transformacion de la superficie - 
real en superficie activa, 
h = Coeficiente constante que depende de la geome - 
tria del espacio vacio del catalizador (difusion) 
con lo cual la ecuacion (a) queda en:
V-j = q.h. [K-^ (parafina) - K-j (olefina) (hidrogeno)]. S
Las reacciones (2), (3) y (4) son consecutivas irréver­
sibles. Las (3) y (4) son reacciones practicamente instanta- 
neas (reacciones ionicas), mientras que la (2), adicion de 
un proton a un doble enlace, es mas lenta y por tanto su ve­
locidad sera la contrôlante del proceso total. La olefina 
que figura en el primer miembro procédé del gas-oil y de los 
productos de la reaccion (1). La velocidad de la reaccion (2) 
vendra dada por:
Vg = K2 - (olefina) ( )
donde ( H"^ ) représenta la habilidad del catalizador para for 
mar iones carbonio estables o ceder protones, o dicho de - 
otra forma, la concentracion de centres actives. ( E*) ven-
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dra dado por;
( H+) = p.h.A (b)
donde
A = Acidez del catalizador
p.= Constante de transformacion de la acidez, medi­
da por un cierto método, en acidez que actua en 
el cracking
il = Ooeficiente constante que depende de la geome - 
tria del espacio vacio del catalizador (difusion) 
oon lo que la ecuacion (b) se transforma en^
V2 = Eg.p.h. (olefina). A (c)
Ahora estâmes en condiciones de ver la forma que toman 
los coeficientes a y b de la formula general de la activi - 
dad. La actividad, suponiendo que solo intervienen las velo 
cidades iniciales V-j y Vg, viene dada por:
R - q = (Vi * V2).t
donde ;t es el tiempo de residencia del vapor de gas-oil en 
contacte con el catalizador, que en nuestro caso es constan­
te.
Sustituyendo los valores de y V2 :
R - q = il. (K.] (parafina)-K-j. (olefina) (Hg)) .S+K2 .p.b. (Ole-
-fina) .t
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 = q.t(K.| (parafina)-K^*. (olefina) (H2 )^.S+Kgp.t. (olef. ) .A
de donde
a = Kg.p.t (olefina) (d)
b = q.t. (parafina) - E^.(olefina)(Hg^^ (e)
La concatracion de olefina que influye en el coeficien­
te a es la presente en el gas-oil original, mas la que se - 
forma en la relacion (l),(que es precisamente la que influye 
en el ooeficiente b). Cuando la acidez del catalizador es su 
ficientemente alta la concentracion de olefina que aparece 
en el ooeficiente b es constante y muy pequena, pues a medi­
da que se forma es eliminada por las reacciones (2) , (3) y
(4), mucho mas rapidas que la (l), ya que por ser baja la re_ 
laoion superficie/acidez es muy probable que el punto de la 
superficie donde tiene lugar la reaccion (1) esté muy proxi­
mo a un centro activo. Por el contrario, si la acidez es ba­
ja no se puede eliminar la olefina con suficiente rapidez y 
aumenta la concentracion de olefina producida por la reac - 
cion (1) y el ooeficiente b disminuye. Los coeficientes a y 
b ban sido calculados por el método de los minimos cuadra - 
dos con todos los catalizadores, de los cuales la mayoria - 
presentan una acidez alta, y por tanto el valor encontrado 
para b ba de ser forzosamente alto para los catalizadores - 
con acidez baja. Logicamente un valor de b mas alto que el - 
que reaimente corresponde a estos catalizadores darâ résulta
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dos de su actividad anonnalmente altos.
Las razones expuestas en los apartados a) y b) no expl£ 
can cuantitativamente las discrepancias que presentan las a£ 
tividades de estos catalizadores, lo que nos hace suponer - 
que la razon fundamental de dichas discrepancias es la ex- - 
puesta en el apartado c), en combinacion con las a) y b).
Este efecto que se présenta para los caklizadores B.G.
8 .1 0 0.12 .550  y B.G.8.100.20.550 empieza a apuntar.se ya in - 
cluso para el B.G.8.100.5.550 (error 12,5^).
Las discrepancias del resto de los catalizadores las - 
justificaremos al discutir los de bentonita de Ancla y sub- 
bentonita de Gador en que son mas pronunciadas.
Bentonita de Ancla y sub-bentonita de Gador: En estas 
dos series de catalizadores las discrepancias son mucho ma- 
yores. En los catalizadores B.A.8.100.20.550, S.B.G.8.100. 
5.5 5 0, S.B.G.8.100.12.550 y S.B.G. 8.100.20,550 las diferen 
cias pueden explicarse como en el caso expuesto para la ben 
tonita de Gador. En el primero el error es del mismo orden, 
mientras que en los de sub-bentonita de Gador son mayores - 
debido a que la relacion superficie/acidez es mucho màs alta 
(véase Tablas XXVII y XXVIII).
d) Efecto de los iones metalicos no sustituidos en la 
valoracion de la acidez; Los catalizadores obtenidos por tra 
tamientos suaves no tienen sustituidos la totalidad de sus 
iones alcalines y alcalinotérreos. La presencia de estos ca-
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tiones mantiene al aluminio en el numéro de coordinacion cua- 
tro y por lo tanto los centres ocupados por elles son inacti­
ves para el cracking. No obstante, en la valoracidn con una 
base organica relativamente fuerte, p.e. bencilamina, parte 
de estos centres (sobre todo los ocupados por alcalinoté­
rreos) funcionan como centres acidos no ocupados (141); es 
decir, se valora una acidez superior a la que verdaderamente 
actua en el cracking. Este efecto se explica, segun la teo- 
ria de Bitepazh (57), por un efecto de bloqueo de los centres 
actives producido por los iones alcalinos, debido a su gran 
diametro. Nosotros valoramos centres dcidos que a la tempera­
tura del cracking estén envenenados por la presencia de io­
nes metalicos y por lo tanto la actividad calculada para ca­
talizadores cuyos iones metalicos no estan cambiados por H'*' 
ha de ser superior a la experimental. Esto es lo que ocurre 
en los catalizadores: B.A.2.40.5.550, B.A.2.40.12.550, B.A,
8.40.20.550 y mas lentamente en S.B.G.2.40.5.550, S.B.G.2.40.
12.550 y B.G.2.40.5.550 en que los cationes son mas fàcil- 
mente cambiables.
Las divergencias que se aprecian en el resto de los ca­
talizadores se pueden deber a tres causas:
e) No proporcionalidad entre la acidez media y la que 
actua en el cracking: En la ecuacion (b)(p^g. 175) hemos 
supuesto que el ooeficiente de transformacion de la acidez 
medida por un cierto método en acidez activa, p, era
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constante. También, en las consideraciones que hicimos al 
deducir la formula que relacionaba la actividad con las pro­
piedades fisico-qulmicas (pdg. T43 hicimos la suposicion 
de que la acidez valorada en un catalizador, a la temperatu- 
ra ambiente, después de un tratamiento a 55020 durante 4 
horas debia ser proporcional a la acidez a esa temperatura, 
siempre que en este intervals no tengan lugar cambios réver­
sibles en la estructura.
Vamos a ver ahora lo que sucede cuando el material ori­
ginal es una mezcla de arcillas de distinta estructura. Lo­
gicamente la ecuacion (b) se transformara en;
(H+) =  Aj_ +  p g  +  P 3 + ....... +  p ^  A ^
en que
= Ooeficiente de transformacion co- 
rrespondientes a cada estructura,
= Acideces de cada estructura medidas 
a la temperatura ordinaria, 
dado que las distintas estructuras deben originar distinta 
"fuerza acida”, valorada por el método de Benesi (76). En 
nuestro caso no ha sido posible por el color de los catali­
zadores, aunque para demostrar este punto seria precise re- 
lacionar el valor de estas acideces de "distintas fuerzas" 
con estudios estructurales en cada une de los catalizadores. 
Es decir, que segun estas suposiciones la ecuacién
—1Ô0—
general debe cumplirse solo aproximadamente en el oaso por 
nosotros considerado, debido a que se ha medido unicamente 
el numéro total de centres acidos.
Estas consideraciones estan bastante de acuerdo con - 
los resultados expérimentales. La bentonita y la sub-bent£ 
nita de Gador han sido estudiadas por Aleixandre (142) con 
el nombre de arcillas esmecticas verde y blanca, respecti- 
"vamente; del analisis termico diferencial y de otros ensa- 
ycs se deduce que la primera es, en gran proporcidn, una - 
montmorillonita, aunque de caracter especia]^ues el efecto 
endotermico principal aparece en ella a temperatura mas ba­
ja de lo normal, lo cual quiz à explique la acidez y activ_i 
dad tan bajas de los catalizadores obtenidos con esta ben- 
fonita; la segunda tiene una pequena proporcidn de montmo­
rillonita y el resto es una mezcla de otras arcillas. De - 
la bentonita de Ancla se nos ha hecho en el Institute de - 
-Sdafologia un analisis termico diferencial (fig. 25) del - 
cual se puede deducir que es una montmorillonita calcica - 
(efecto endotermico a 2302 C), con mezcla de otra u otras 
arcillas como lo demuestra el efecto endotermico a unos - 
6002 0, que puede ser debido a una aceptable proporcidn de 
H i t  a 0 menor cant i dad de caolinita. La unica de las tres 
(que esta constituida en gran parte por una sdla estructura 
(es la bentonita de Gador, precisamente la que présenta la 
menor discrepancia entre las actividades calculadas y expe_ 
rimentales de sus catalizadores.
o
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f) Variacion de la concentracion del reactante: Como 
hemos visto en las ecuaciones (d) y (e) (pag.î76) en el va 
lor de los coeficientes a y h influyen las concentraciones 
de los reactantes, parafina y olefina respectivamente, que 
nosotros los hemos supuesto constantes e iguales a las re_s 
pectivas concentraciones en el gas-oil original. No ohstan 
te esto solo es verdad en un reactor diferencial, pero - - 
en el caso de un reactor integral, como el nuestro, la con 
centracion de reactantes va disminuyendo a lo largo del le_ 
cho de catalizador, de tal modo, que al final del reactor 
rigen para los centros activos unos coeficientes a y h de 
valor mas hajo. Estos valores han de disminuir tanto mas - 
cuant0 mas activo sea el catalizador (menor cantidad de - 
reactante al final del lecho). Esto tamhien parece estar de 
acuerdo con el hecho de que las discrepancias son menores 
en los catalizadores de bentonita de Gador, precisamente - 
los menos activos.
g) Envenenamiento de los centros activos: A medida que 
avanza el proceso de cracking el catalizador se va envene - 
nando de modo que puede llegar un momento, en el caso de ca 
talizadores facilmente envenenables, en que gran parte de 
los centros activos medidos por valoracion de la acidez del 
catalizador recién preparado, no actuan catalltioamente por 
estar bloqueados. Sobre este punto no hacemos una discusion 
mds detallada pues actualmente se puede decir que se oonoce 
muy poco sobre el proceso de envenenamiento de los oataliza
dores de cracking.
De los calculos realizados no se puede deducir que los 
diametros minimos de poro que actuan son exactamente 20,50 
y 20 &, dada la poca precision de los resultados obtenidos. 
No obstante deben ser valorados muy prdximos a elles, lo - 
cual esta de acuerdo con Wheeler (143) que ha encontrado - 
que para catalizadores silice-alumina en cracking de paraf_i 
nas la eficiencia de los poros de 30 2 es del 80^.
. I V.. 3.- Consideraciones finales;
De las discusiones anteriores se puede deducir que la 
ecuacion usada por nosotros es demasiado sencilla para en- 
globar los procesos que ocurren al reactante y al oataliza 
dor puesto que:
a) Solo se cumple para relaciones superficie/acidez - 
que estan dentro de ciertos limites. Una ecuacion valida 
para todas las relaciones superf icie/acidez llevaria cons_i 
go una mayor complicacion en la forma del ooeficiente b - 
pues séria necesario introducir en ël valores de la coneen 
tracion de reactantes y productos de la reaccion de super­
ficie (apartado C-| , pag. t73)« En nuestro caso es imposible 
hacerlo dada la complejidad del gas-oil.
b) La acidez de los catalizadores se ha de medir por 
un método que ademas de valorar el numéro de centros acidos 
mida su fuerza, por ejemplo el método de Benesi (75)> valo 
rando la acidez a distintos pH.O si se encontrase un método
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viable , medir la acidez a la temperatura de cracking. Sé­
ria interesante disponer de un método para medir la acidez 
real a la temperatura de cracking de catalizadores silice- 
alumina cuyas valencias residuales estén satisfechas en par 
te por metales.
c) En el caso de reactores intégrales la ecuacion usa­
da se cumple mal pues esta deducida a partir de velocidades 
de reaccion médias.
d) Esta ecuacion no tienen en cuenta tampoco el enven_e 
namiento del catalizador.
Es obvio por lo tanto que la comprobacion de si el pr£ 
ceso del cracking sigue el mécanisme propuesto al deducir la 
ecuacion, o uno parecido, se ha de hacer a partir de dates 
expérimentales deducidos de un proceso mas sencillo. Podria 
tener las siguientes simplificaciones:
a) En el proceso se usarian catalizadores sintéticos - 
muy pures, de estructura lo mas homogènea posible, con rela 
clones superficie/acidez variables.
b) El reactante seria una parafina pura.
c) Empleando un reactor diferencial
d) Séria muy conveniente hacer experiencias lo sufi- - 
cientemente rapidas para que no fuese precise tener en cuen 
ta el envenenamiento del catalizador.
CONCLUSIONBS
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V.- OONGLUSIONES
1.- Los resultados del erisayo normalizado CAT“A”, pa 
ra catalizadores de cracking, efectuado con gas-oil REPESA 
preparado alecuadamente, son en todo comparables a los efec 
tuados con Light East Texas Gas-oil.
2.- Le los tres tipos de bentonita estudiados, bento_ 
nita de AI'TCLA, S.A., bentonita j sub-bentonita de MINAS LE 
GADOR S.A., la sub-bentonita de MINAS LE GALOR S.A. suiaini_s 
tra los cat: lizadores mas activos.
3.- Para los tres tipos de bentonita, al aumentar la 
intensidad del tratamiento acido aumenta la actividad de 
los catalizadores obtenidos hasta llegar a un limite, a par 
tir del cual, para tratamientos mas intenses, aparece un - 
efecto de desactivacion.
4.- La intensidad del tratamiento necesario para que 
aparezca esta desactivacion, es tanto mayor cuanto mayor - 
sea la actividad maxima obtenida a partir de uno de los t± 
pos de bentonita original.
5.- Los mejores catalizadores-obtenidos, a partir de 
la sub-bentonita de Gador, que hemos denominado S.B.G.8.70.
5.550 y S.B.G.2.70.12.550, transforman el 46,g y 48,q ^ en 
VOlumen del gas-oil introducido en gasolina, segun los re­
sultados del ensayo CAT*'A”.
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6.- La aparicion de un maxime en la actividad, para 
tratamientos mo de radame nt e fuertes, apunta la posibilidad 
de que para la sub-bentonita de Gador existan tratamientos, 
iiitermedios a los empleados, que permitan obtener oataliza 
dores aün mas actives. Esta posibilidad puede extenderse a 
la bentonita de Ancla cuyo catalizador B.A.5.100.5.550 pre_ 
senta una actividad de 43,g / de gasolina.
7.- Los restantes dates suministrados por el ensayo 
OAî'VA", io de gas producido, densidad del gas y ^ de car - 
bon depositado, son analogos a los resenados en la bibli£ 
gr-.fla para catalizadores naturales industriales.
8.- Los resultados relatives a los catalizadores ob­
tenidos a partir de la bentonita de Gador (actividad màxi 
ma para el B.G.8.40.20.550, 28,. % de gasolina), descar- 
t. n la posibilidad de obtener buenos catalizadores a par­
tir de esta bentonita.
9.- El estudio de las propiedades fisicas de 31 cata 
lizadores, debidamente seleccionados entre los mas carac- 
teristicos de los obtenidos a partir de las bentonitas na 
turales, permite comprobar relaciones cualitativas entre 
la superficie especifica, distribucion de tamano de poro 
y acidez de los catalizadores y su actividad.
10.- A partir de las ideas actuales sobre el posible 
mécanisme del cracking, tanto catalitico como térmico, y
—►186—
empleando la distribucion de tamano de poro, superficie 
especifica y acidez, se ha obtenido una relacion que re­
produce aproximadamente la actividad de los catalizadores 
estudiados. En la Discusion de Resultados (Apartado IV.2. 
g.) se justifican semicuantitativamente las divergencias 
obtenidas.
^  /f/'f
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